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1 Einleitung 
1.1 Problemanalyse 
Die Biotechnologie hat sich innerhalb der letzten Jahrzehnte zu einem der bedeutendsten 
Innovationsgebiete entwickelt. Derzeit wird unter Biotechnologie vor allem die Gentechnik, 
die sich mit gezielt veränderten Mikroorganismen befasst, und die Nutzung von Mikro-
organismen zur Herstellung von nur auf diesem Wege gewinnbaren Produkten (z.B. 
Enzyme) verstanden. Dabei handelt es sich um neue und neuere Anwendungsgebiete, die 
zum Teil auf klassischen Anwendungsfällen biologischer Verfahren, z.B. in der Lebensmittel-
technik, aufbauen. 
Eines der klassischen Anwendungsgebiete für biotechnologische Verfahren, die Behandlung 
von biogenen Abfällen, Abfällen mit permanent biogenem Anteil sowie nachwachsenden 
Rohstoffen, ist von den Innovationen bisher weitgehend unbeeinflusst geblieben. Die 
wesentlichen Gründe dafür bestehen in 
• der komplexen und variablen Zusammensetzung der Materialien, 
• den großen Materialmengen (bis zu mehreren 100.000 Mg/a in einer Anlage) und 
• der Nutzung von sich selbst erzeugenden Mikroorganismenpopulationen aus 
ubiquitären Spezies.  
Zur Abgrenzung soll dieses Anwendungsgebiet im Weiteren als Massenbiotechnologie 
bezeichnet werden. Innerhalb der massenbiotechnologischen Prozesse spielen aerobe 
Festbettprozesse eine bedeutende Rolle, wie die allein in Deutschland vorhandenen Anla-
genkapazitäten für die biologische Restabfallbehandlung und Kompostierung belegen. Diese 
stellen prozesstechnisch betrachtet Dreiphasensysteme dar, die durch eine äußerste 
Komplexität gekennzeichnet sind. In der Praxis dominiert dabei der statische aerobe Fest-
bettprozess, obwohl dieser aus chemisch-physikalischer Sicht für biogene Abfälle und 
ähnliche heterogene Stoffe nur bedingt beherrschbar ist. Kennzeichnend für diese Prozesse 
ist die anfallbedingt rasche Ausbildung von Inhomogenitäten im statischen Haufwerk, die 
sich während des Prozesses weiter verstärken. Die dennoch große Verbreitung von stati-
schen aeroben Festbettprozessen basiert allein darauf, dass Prozesse in statischen Reakto-
ren (Boxen, Tunnel) technisch und ökonomisch relativ einfach umgesetzt werden können.  
Dynamische Reaktoren, vor allem der Drehrohrreaktor, werden in der Praxis kaum genutzt, 
obwohl sie eine zyklische Auflösung der besonders kritischen Gradienten im Festbett erlau-
ben. Gründe dafür sind neben den höheren Investitionskosten die negativen Erfahrungen 
aus dem bisherigen problematischen Einsatz von so genannten Rottetrommeln in der 
Kompostierung. Die Behandlung von nassen und anfallbedingt strukturarmen Bioabfällen, 
die für eine Behandlung im Festbett prinzipiell ungeeignet sind, deutet auf das geringe Wis-
sen über die im Drehrohreaktor parallel ablaufenden mechanischen und biologischen 
Prozesse hin. Ein weiterer Grund ist, dass ausgehend aus den begrenzten Möglichkeiten der 
Prozessführung in statischen Reaktoren es derzeit keine Ansätze für die Steuerung der 
wesentlich komplexeren dynamischen Reaktoren existieren.  
 
 
- 2 - 
1.2 Zielstellung 
Ziel der vorliegenden Arbeit war es, durch Untersuchungen an einem konkreten Prozess 
Ansätze zum adäquaten Einsatz von Drehrohrreaktoren in massenbiotechnologischen 
Prozessen zu liefern. Dabei werden die beiden Schwerpunkte aus der Problemanalyse, d.h. 
• die Untersuchung der im dynamischen Reaktor ablaufenden mechanischen und 
biologischen Prozesse und  
• die Entwicklung einer Steuerungsstrategie zur angepassten Prozessführung 
im Zusammenhang betrachtet. Die konkrete Lösung der Steuerungsaufgabe soll 
verallgemeinerungsfähig und somit auf andere massenbiotechnologische Prozesse 
übertragbar sein. 
Für die Untersuchungen wurde die Restabfallkonditionierung durch biologische Trocknung 
zur gezielten Eigenschaftsveränderung ausgewählt. Dieser Prozess hat als Voraussetzung 
einer qualitativen Stoffstromtrennung von Restabfällen eine große, strategische Bedeutung 
innerhalb der Kreislaufwirtschaft. Auch aus experimentaltechnischen Gründen eignet sich 
der Prozess sehr gut, da er über eine kurze Prozesszeit von maximal einer Woche verfügt.  
 
1.3 Aufbau der Arbeit 
Der Aufbau der Arbeit wird mit Hilfe der Abbildung 1.1 erklärt. Ausgehend aus der obigen 
Problemanalyse wird im Kapitel 2 das Wissen über die Möglichkeiten und die Anforderungen 
zur Steuerung von biotechnologischen Prozessen systematisiert. Die biologische Trocknung 
im Drehrohr wird im Kapitel 3 theoretisch untersucht. Im Rahmen einer Prozessanalyse wer-
den die wesentlichen mechanischen und biologischen Teilprozesse beschrieben. Als Ergeb-
nis dieser systematischen Untersuchungen liegen Anforderungen an die zu realisierende 
Versuchstechnik vor. Die Beschreibung der entwickelten Versuchsanlage erfolgt im Kapitel 
4. Im Kapitel 5 werden die Ergebnisse der experimentellen Untersuchung einschließlich der 
theoretisch begründeten Vorteile der dynamischen Behandlung dargestellt. Im Kapitel 6 wird 
ein Prozessmodell der biologischen Abfallbehandlung im Drehrohr vorgestellt, das zur Über-
prüfung von Erkenntnissen aus der Versuchsdurchführung und zur Generierung von weite-
ren Datensätzen dient. Kapitel 7 beschreibt die Vorgehensweise bei der Entwicklung der 
situationsabhängigen Steuerungslösung. Im Kapitel 8 werden die Ergebnisse aus der Erpro-
bung des Steuerungskonzepts vorgestellt. Im abschließenden Kapitel 9 werden die Ergeb-
nisse der Arbeit zusammengefasst, bewertet und ein Ausblick zur großtechnischen Umset-
zung gegeben. 
Steuerung 
biotech. Prozesse2
Prozessanalyse:
biol. Trocknung3
Entwicklung der
Versuchstechnik4
Versuchsdurchf. 
u. Auswertung5
Prozess-
modellierung6
Erprobung8
Entwicklung der 
Steuerungslösung7
exp. Untersuchungen theoretische Voruntersuchungen theor. Untersuchungen 
Problemanalyse,
Zielstellung1
 
Abbildung 1.1: Aufbau der Arbeit 
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2 Steuerung massenbiotechnologischer Prozesse 
2.1 Rahmenbedingungen 
Die Massenbiotechnologie leistet einen wesentlichen Beitrag im Umweltschutz bei der Auf-
bereitung von Abfällen aus Konsumption und Produktion. Massenbiotechnologische Verfah-
ren ermöglichen das Schließen von Stoffkreisläufen unter praktischen Bedingungen. 
Wesentlicher Vorteil dieser Verfahren in der Entsorgungswirtschaft ist, dass durch Nutzung 
von in der Natur vorkommenden Mikroorganismenpopulationen äußerst komplexe stoffliche 
Umsetzungen auf niedrigem energetischem Niveau realisiert werden können. Gemeinsam ist 
diesen Behandlungsverfahren, dass sie durch Anwendung von ähnlichen Mikroorganismen-
populationen natürliche Prozesse in einer technischen Umgebung nachbilden. Ziel dabei ist, 
die Leistung, d.h. die Umsatzgeschwindigkeit bei der Stoffwandlung, durch Schaffen von 
optimalen Randbedingungen deutlich über das natürliche Niveau zu erhöhen. Dies wird 
durch die technische Entkopplung der Prozesse von den äußeren Bedingungen erreicht. 
Massenbiotechnologische Prozesse können ihre Vorteile erst dann richtig entfalten, wenn 
dazu durch eine geeignete Prozessführung die optimalen Randbedingungen geschaffen 
werden. Bei der Entwicklung einer Prozesssteuerung sind einige Besonderheiten dieser 
Prozesse zu beachten:  
• Im Gegensatz zu chemischen Prozessen, in denen der Katalysator von außen in 
das System gegeben wird, werden in enzymatisch katalysierten biochemischen 
Prozessen die Katalysatoren (Enzyme) aber auch die Elementarreaktoren (Mikro-
organismen) im System selber produziert. Damit ergibt sich eine unüberschaubare 
Anzahl von Einzelreaktionen, die zu einer äußerst komplizierten inneren Struktur 
des Prozesses führen. Daher können mathematische Modelle nur auf Grundlage 
von Vereinfachungen entwickelt werden.  
• Die analytische Bestimmung der Eigenschaften des Stoffsystems ist unter Umstän-
den sehr aufwändig und meistens nicht echzeitfähig durchführbar. Da es kaum 
verlässliche Sensoren gibt, mit denen für die Prozessbeschreibung wichtige 
Zustandsgrößen (z.B. Organismenmasse, Zellzahl) online gemessen werden kön-
nen, stehen diese für eine automatische Steuerung nicht zur Verfügung. Besonders 
deutlich wird dieser Mangel bei diskontinuierlichen Prozessen, bei denen die 
Prozessführung aufgrund fehlender Informationen über das Material zu Beginn nur 
schematisch erfolgen kann.  
• Bedingt durch die ständigen Veränderungen befindet sich der Prozess nie in einem 
stationären Zustand. Im regelungstechnischen Sinne hat er keinen Arbeitspunkt. 
Als Ziel für die Prozessführung kann lediglich ein optimaler Arbeitsbereich formu-
liert werden.  
• Die analytische Bestimmung von Eigenschaften in heterogenen Systemen kann mit 
deutlichen Fehlern behaftet sein. Die Problematik der Probenahme und deren 
-aufbereitung ist aus der Analyse von festen Abfallstoffen bekannt.  
Diese Besonderheiten führen dazu, dass derartige Prozesse entweder sehr schematisch 
oder nur durch erfahrenes Personal gesteuert werden können.   
Bei einer schematischen Steuerung wird der Prozess mit Hilfe von Vorgaben des Bedieners 
geführt. Diese kann eine fest vorgegebene zeitliche Reihenfolge von Stellwerten oder die 
Schaltung von Stellwerten in Abhängigkeit von bestimmten Messwerten im Sinne eines 
Ablaufplanes sein. Bei der letzteren Variante besteht die Gefahr, dass eine Automatik vorge-
täuscht wird und der Bediener nach einer gewissen Zeit seine Tätigkeit auf Beobachtungs-
aufgaben beschränkt. Die fehlende Notwendigkeit eines regelmäßigen, aktiven Eingriffs in 
die Steuerung führt häufig dazu, dass die Einstellungen einmal vorgenommen und nicht 
wieder verändert werden. Damit entsteht das Risiko, dass die Prozessführung nicht an 
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variable Anforderungen, z.B. wegen Veränderungen der Behandlungstechnik (Verschleiß) 
oder Qualitätsschwankungen im zu verarbeitenden Material, angepasst wird.  
Eine weitere Möglichkeit ist, dass der Bediener durch manuelle Vorgabe von Sollwerten den 
Prozess aktiv führt. Bei dieser Lösung ist problematisch, dass bei den in der Regel langsam 
ablaufenden biotechnologischen Prozessen die durchgängige Führung durch einen Bediener 
kaum zu realisieren ist. Mehrere Bediener können unterschiedliche Erfahrungsstände besit-
zen. Auch andere, vom Prozess unabhängige Faktoren, z.B. Stress, können die Entschei-
dungen des Bedieners beeinflussen. Diese Ursachen können zu unterschiedlichen Ein-
schätzungen der gleichen Prozesssituation und damit zu verschiedenen Entscheidungen 
führen.  
Eine Kombination der beiden Grundvarianten ist die schematische Vorgabe von Sollwerten, 
in der Regel in Abhängigkeit von der Behandlungszeit. Diese Variante kommt in den meisten 
Lösungskonzepten in der biologischen Abfallbehandlung vor. Über die Sollwertvorgaben in 
Verfahren der Kompostierung gibt SCHOLWIN (2004) eine Übersicht. In den meisten Konzep-
ten wird von einem sich wiederholenden und idealen Prozessverlauf ausgegangen. Die 
Sollwerte werden auf diesen, praktisch nicht erreichten, Verlauf abgestimmt.  
Die suboptimalen Entscheidungen bei schematischer oder wechselnder manueller Prozess-
führung führen zwangsmäßig  
• zu längerer Prozesszeit mit niedrigerer Anlagenauslastung,  
• zum erhöhten Verbrauch von Betriebs- und Hilfsstoffen,  
• zu schlechteren Produktqualitäten oder 
• zu einer Kombination von diesen Problemen. 
Daher besteht der Bedarf nach einer automatischen Steuerung, die für eine kontinuierliche 
und an die konkrete Situation angepasste Prozessführung sorgt.  
 
2.2 Möglichkeiten zur Entwicklung einer automatischen Steuerung 
Die klassische Lösung einer Regelungsaufgabe erfolgt auf Grundlage eines Prozessmodells. 
Mit Hilfe des Modells kann eine Systemanalyse zur Untersuchung von wesentlichen Eigen-
schaften, wie Stabilitätsverhalten, stationäres Verhalten, durchgeführt und ein Regler 
entworfen werden [FÖLLINGER, 1994]. Ein Modell bietet auch die Möglichkeit unterschiedliche 
Reglerstrukturen und -parameter durch Simulationen zu testen. Das mathematische 
Prozessmodell kann in einfachen Systemen aus bekannten physikalischen und chemischen 
Zusammenhängen in Rahmen einer theoretischen Prozessanalyse bestimmt werden. Dabei 
wird das Ziel verfolgt, einen komplizierten Prozess in Elementarprozesse zu zerlegen und 
aus diesen Modellen das Modell für den Gesamtprozess zu entwickeln [KLÖDEN, 2005b]. Mit 
zunehmender Komplexität des Systems gestaltet sich dieser Weg immer schwieriger und 
kann bei Vorhandensein von mathematisch nicht formulierbaren Zusammenhängen auch 
unmöglich sein. Im Bezug auf biotechnologische Prozesse lässt sich allgemein feststellen, 
dass wegen der Komplexität des Gesamtprozesses kein Modell ausschließlich auf Grund-
lage einer theoretischen Prozessanalyse aufgestellt werden kann.  
Ein anderer Weg zum Modell ist die Durchführung einer experimentellen Prozessanalyse. 
Hier werden die Modelleigenschaften aus den Reaktionen des Systems auf bestimmte Test-
signale identifiziert. Die Möglichkeiten einer experimentellen Analyse sind bei biotechnologi-
schen Prozessen sehr beschränkt, da ein zeitvariantes System vorliegt. Damit lassen sich 
die Ergebnisse einzelner Versuche nur begrenzt miteinander vergleichen. Bei laufenden 
Prozessen kann die Möglichkeit einer Testsignalaufgabe, z.B. eines Sprungs in einer Stell-
größe, auch wegen Sicherheitsaspekten sehr begrenzt sein. Aus diesen Gründen scheidet 
bei biotechnologischen Prozessen der klassische Weg zur Lösung der Regelungsaufgabe 
häufig aus. 
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Wird der Prozess bereits manuell erfolgreich geführt, so besteht eine dritte Möglichkeit zur 
Entwicklung einer automatischen Steuerung über die Nachbildung des menschlichen 
Entscheidungsverhaltens [KOCH et al., 1996]. Während der manuellen Bedienung beobach-
tet der Bediener den Prozess und trifft nach seiner Erfahrung richtige Entscheidungen. Er 
weist den untergeordneten Reglern, auch Basisregler genannt, Sollwerte zu oder führt dis-
krete Steuerungsaktionen aus. Diese Aktionen werden unter dem Begriff "Überwachung und 
Regelung" (engl.: supervisory control) zusammengefasst [MUTHUSWAMY und SRINIVASAN, 
2003]. Das systematisierte Wissen des Bedieners kann in Form eines Sollwertgenerators 
verdichtet werden, der nach regelmäßigen aber nicht kontinuierlichen Zielvorgaben des 
Bedieners Sollwerte generiert und an die Basisregler weitergibt (siehe Abbildung 2.1). Der 
Sollwertgenerator übernimmt die kontinuierliche Aufgabe der Prozessführung und sorgt für 
einheitliche Entscheidungen in vergleichbaren Prozesssituationen. Die Zielvorgaben können 
u.a. die Prozesszeit sowie die Produktqualität betreffen. 
 
Prozess
 
+
-
Regler
 
Sollwert-
generator
 
Zielvorgabe
 
Bediener
 
Regler
 
Prozess
 
Sollwertvorgabe
Bediener
 
-
+
 
Abbildung 2.1: Prozessführung mit manueller (links) und automatischer (rechts) Sollwertvorgabe 
 
2.3 Methodischer Ansatz - Klassensteuerung 
2.3.1 Begründung 
Biochemische Prozesse wie der aerobe Abbau komplex zusammengesetzter nativ-
organischer Substanzen besitzen einen ausgeprägten Phasencharakter, der sich aus dem 
Zusammenwirken und den optimalen Existenzbedingungen bestimmter Mikroorganismen-
arten und den von ihnen bevorzugt verwerteten Substanzen ergibt. Deutlich sichtbar sind die 
Phasen bei diskontinuierlich geführten Prozessen, z.B. am Temperaturverlauf bei der 
Kompostierung. Auch bei vermeintlich kontinuierlichen Verfahren, wie bei der kommunalen 
Abwasserbehandlung oder der Bioabfallvergärung, lassen sich deutliche Unterschiede des 
Prozesszustandes infolge kurzfristiger Veränderungen der Bedingungen (z.B. Zulaufmenge 
und -konzentration) ausmachen. Die so erkennbaren Prozessabschnitte besitzen mehr oder 
minder ungleiches statisches und dynamisches Verhalten. Sind diese sehr unterschiedlich, 
so liegt ein extrem nichtlineares System vor. In diesem Fall ist es einfacher, eine an den 
jeweiligen Prozessabschnitt angepasste Steuerungsstrategie zu entwickeln als eine 
geschlossene Gesamtstrategie [KOCH et al., 1996]. 
Dies stellt die Grundidee der Klassensteuerung dar, die den methodischen Ansatz für die 
vorliegende Steuerungsaufgabe liefert. Diese wird in Teilaufgaben zerlegt und für einzelne 
Teile werden unterschiedliche Regelungslösungen angewandt. Die Kernaufgabe hat dabei 
der Klassifikator, der die aktuelle Prozesssituation erkennt und diesen einer vordefinierten 
Klasse zuordnet. Vorteil des Konzeptes ist, dass der Klassifikator ohne Prozessmodell, aus 
dem vorhandenen Wissen des Bedieners abgeleitet werden kann. Bei einer sehr schmalen 
Wissensbasis, wie im vorliegenden Fall, empfiehlt sich die Anwendung eines unscharfen 
Klassifikators auf der Grundlage von Fuzzy-Logik.  
Im Rahmen der Arbeit wird dieser methodische Ansatz vorgestellt und für den untersuchten 
Prozess aus der Restabfallbehandlung umgesetzt.  
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2.3.2 Grundlagen der Klassifikation 
Als Objekte werden diskrete Abbildungen von Systemen bezeichnet, die durch eine festge-
legte Menge von Informationen bestimmt sind [BOCKLISCH, 1987]. Objekte können konkrete 
Prozesssituationen sein, die durch Ausschnitte von Zeitverläufen der gemessenen Prozess-
größen beschrieben werden. Damit ist ein Objekt ein Element des Wissens über den 
Prozess [KOCH et al., 1996]. In einer höheren Abstraktionsstufe werden Objekte mit gleichen 
oder ähnlichen Eigenschaften zu Klassen zusammengefasst. Diese Aggregation führt 
naturgemäß zu einem Informationsverlust, sie macht aber wesentliche Zusammenhänge 
sichtbar, die durch die Betrachtung einzelner Objekte nicht erkennbar wären [KOCH et al., 
1996]. Die Eigenschaften der Objekte, die zur Klassenbildung notwendig sind, werden durch 
Merkmale beschrieben. Merkmale sind charakteristische Eigenschaften, die zur Beschrei-
bung von Objekten besser geeignet sind, als primäre Messwerte. Merkmale können nur 
dann mit Erfolg eingesetzt werden, wenn sie bestimmte Eigenschaften aufweisen [KON-
STANTINOV und YOSHIDA, 1989]: 
• sie beschreiben die Situation eindeutig, 
• sie sind verständlich und einfach interpretierbar, 
• sie sind gegenseitig unabhängig und 
• sie sind einfach aus gemessenen Variablen berechenbar.  
Geeignete Merkmale lassen sich heuristisch, auf Grundlage von Erfahrungen oder analytisch 
durch mathematische Auswertung von Signalverläufen gewinnen [KOCH et al., 1996; 
GOLLMER und POSTEN, 1998]. Im vorliegenden Fall werden heuristische Merkmale eine 
größere Bedeutung haben, da sie auf einer schmaleren Datenbasis oder auch auf Erfahrun-
gen aus anderen, ähnlichen Prozessen gebildet werden können. Merkmale sind so zu 
wählen, dass bei einer minimalen Anzahl alle Prozesssituationen erfasst werden können. 
Dazu gehören nicht nur die Erkennung des aktuellen Zustandes sondern auch die kurz- oder 
langfristige Entwicklung des Prozessverlaufes bis zum aktuellen Zeitpunkt. Insbesondere bei 
diskontinuierlich geführten biologischen Prozessen ist die Entstehungsgeschichte der 
aktuellen Situation von Bedeutung [GOLLMER und POSTEN, 1998]. Daher besteht die Kern-
aufgabe in der richtigen Wahl der Merkmale.  
Die Klassifikation, also die Zuordnung eines noch unbekannten Objektes zu einer oder 
mehreren bekannten Klassen ist die Aufgabe des Klassifikators. Dieser ist ein Algorithmus, 
der ein unbekanntes Objekt x zu einer oder mehreren Klassen mit einer bestimmten Zugehö-
rigkeit zuordnet [BOCKLISCH, 1987]. Der Klassifikator wird in einer ersten Lernphase mit Hilfe 
von geeigneten Lernproben strukturiert und parametrisiert. Eine Lernprobe beschreibt ein 
Objekt, z.B. eine Prozesssituation, auf Grundlage von geeigneten Merkmalen. Bei mehreren 
Lernproben für die gleiche Klasse kann die Güte der Klassenzuordnung durch eine skalare 
Größe q angegeben werden. Die Lernproben sollen den gesamten Arbeitsbereich über-
decken, da Klassifikatoren nur vorgelegte Handlungen nachvollziehen können [KOCH et al., 
1996].  
In der Arbeitsphase läuft die Lösung des Klassifikationsproblems in drei Schritten ab. Dies 
wird mit Hilfe der Abbildung 2.2 für eine regelungstechnische Aufgabe erklärt. In einem 
ersten Schritt, Situationserfassung genannt, werden die zur Verfügung stehenden Stell- bzw. 
Regelgrößen, und die soweit vorhandenen Zustandsgrößen erfasst. Die Messgrößen werden 
in eine weiterverarbeitbare Form gebracht (digitalisiert, normiert). Als Ergebnis liegt der 
Situationsvektor s vor. Aus diesem wird im Schritt Merkmalbildung der Merkmalvektor m 
erstellt, auf dessen Grundlage im letzten Schritt der Klassifikator eine Entscheidung trifft, 
indem er die aktuelle Prozesssituation den vordefinierten Klassen zuordnet [KUHN, 2001]. 
Die Entscheidung ist ein Vektor k mit der Zugehörigkeit (0…1) der Situation zu den einzelnen 
Klassen. Die Zuordnung kann scharf oder graduell (unscharf) erfolgen.  
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Der Vektor k hat folgendes Aussehen: 
scharfe Zuordnung:   )00100( K=k   
unscharfe Zuordnung: )008,02,00( K=k   
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Abbildung 2.2: Entwurf und Anwendung des Klassifikators 
 
Auf Grundlage eines Klassifikators lässt sich ein geschlossener Steuerkreis aufbauen (siehe 
Abbildung 2.3). Das Kernelement ist der Klassifikator, der die aktuelle Prozesssituation, 
beschrieben durch den Merkmalsvektor mK, zu einer oder mehreren vordefinierten 
Situationsklassen zuweist. Zu jeder der Klassen sind vorab Steuerentscheidungen zuge-
ordnet. In Abhängigkeit von der Klassenzugehörigkeit und eventuell von bestimmten 
weiteren Merkmalen mS wird daraus eine Steuerentscheidung für die untergeordneten 
Steuerungskomponenten bestimmt. Dies kann beispielsweise ein Vektor von Sollwerten w 
für die Basisregler sein.  
Das Entscheidungsproblem wird somit in zwei Teilaufgaben zerlegt gelöst: 
Erkennung: Zuordnung der aktuellen Prozesssituation zu einer Situationsklasse 
Handlung: Ausführung der zugeordneten Steuerhandlung. 
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Abbildung 2.3: Wirkungskreis der Klassensteuerung  
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In der Entwurfsphase wird die Klassensteuerung auf Grundlage der vorhandenen Informatio-
nen strukturiert und mittels Lernproben {m, w, q} parametrisiert [KOCH et al., 1996]. Wie beim 
Klassifikatorentwurf kann mit einem skalaren Wert q die Güte der realisierten Handlung 
angegeben werden. Auch hier ist es von großer Bedeutung, dass der gesamte Arbeits-
bereich mit Proben abgedeckt wird. Die Entwurfsaufgabe lässt sich bei Vorhandensein von 
a  priori Wissen wesentlich vereinfachen, da so vor der Auswertung der Lernproben bereits 
strukturelle Informationen abgeleitet werden können. Diese können sein: 
• die Steuer-, Regel-, Führungs- und Stellgrößen des Prozesses, 
• die möglichen Situationsklassen,  
• die Grobstruktur des Merkmalraumes und 
• das anzuwendende Klassifikationsverfahren. 
In der Arbeitsphase kann die Klassensteuerung eine Steueroperation selbständig ausführen 
oder im Sinne eines Expertensystems dem Bediener Handlungsvorschläge unterbreiten. 
Die Anwendung der Klassifikation während des Prozesses erhöht die Flexibilität der Steue-
rung gegenüber schematischen Lösungen, da so eine situationsabhängige Anpassung der 
Prozessführung erfolgen kann. Der Behandlungsplan und damit die Form der Prozess-
führung werden dynamisch während des Prozesses erstellt und nicht wie bei der schema-
tischen Prozessführung bereits zu Prozessbeginn fixiert.  
 
2.3.3 Grundlagen des Fuzzy-Konzeptes 
Für eine schmale Datenbasis empfiehlt sich die Anwendung von unscharfen (Fuzzy-) Metho-
den zur Klassifikation. Diese bauen auf die unscharfe Logik auf, die nachfolgend kurz 
dargestellt wird. Weiterführende Darstellungen finden sich in der Literatur [z.B. KIENDL, 1997 
und KOCH et al., 1996]. 
 
Fuzzy-Menge 
Die theoretischen Grundlagen des Fuzzy-Konzeptes hat ZADEH (1965) durch Einführung der 
Begriffe Ungenauigkeit und Unschärfe in die Mengenlehre gelegt. Dieser Ansatz ist die 
Verallgemeinerung der klassischen zweiwertigen Mengenlehre.  
Eine scharfe Menge ist die Zusammenfassung von Objekten x, die einer Eigenschaft exakt 
genügen. Der Zugehörigkeitswert des Objektes xi zu der Menge Mji ist entweder 0 oder 1:  
⎩
⎨
⎧
∈
∉
=µ
jii
jii
iji Mxwenn1
Mxwenn0
)x(  für Xx i ∈  und in1j K=  
mit ni  Anzahl der Mengen in xi  
Eine unscharfe Menge (engl.: Fuzzy Set) ist die Zusammenfassung von Objekten x die einer 
Eigenschaft mit einem bestimmten Zugehörigkeitswert genügen. Der Zugehörigkeitswert hat 
die Eigenschaften [KOCH et al., 1996]: 
1. 0)x( iji ≥µ  
 mit 0)x( iji =µ  keine Zugehörigkeit von xi zu der Menge Mji  
0)x( iji >µ  Maß für die Zugehörigkeit von xi zu der Menge Mji 
2. Die Werte von )x( ijiµ  sind umso größer, je besser die Eigenschaft zutrifft.  
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Der Wertebereich von )x( ijiµ  ist beliebig, wobei eine Normierung praktisch ist. Bei einer 
Einheitsintervallnormierung liegt der Wert der Zugehörigkeitsfunktion im Bereich: 
   1)x(0 iji ≤µ≤  
Der Unterschied zwischen scharfen und unscharfen Mengen wird anhand der Abbildung 2.4 
verdeutlicht. Eine Variable x1 wird nach ihrem Wert zu drei Mengen M11, M21 und M31 zuge-
ordnet werden. Bei der scharfen Zuordnung gehört der markierte Wert x1k ausschließlich zu 
der Menge M21: 
0)x( k111 =µ  1)x( k121 =µ  0)x( k131 =µ  
Bei der unscharfen Betrachtung gehört der Wert x1k zu den Mengen mit den folgenden 
Zugehörigkeitswerten:  
2,0)x( k111 =µ  8,0)x( k121 =µ  0)x( k131 =µ  
 
1
0
1
0
0,2
0,8
M21 M31M11 M21 M31M11
x1 x1x1k x1k
)x( 11jµ)x( 11jµ
 
Abbildung 2.4: Zuordnung zu scharfen (links) und unscharfen Mengen (rechts) 
 
Zugehörigkeitsfunktion 
Für alle ii Xx ∈  erhält man die in iX  kontinuierliche Zugehörigkeitsfunktion )x( ijiµ . Die 
Zugehörigkeitsfunktionen können beliebige kontinuierliche Funktionen sein. Der Verlauf der 
Zugehörigkeitsfunktionen bestimmt die Schärfe oder Unschärfe der Abgrenzung zwischen 
unterschiedlichen Fuzzy-Mengen (siehe Abbildung 2.4). Die Form ist oft von untergeordneter 
Bedeutung, wobei sich einfache, mit wenigen Parametern darstellbare und rechentechnisch 
leicht verarbeitbare Funktionen durchgesetzt haben [KOCH et al., 1996]. Wenn die Differen-
zierbarkeit der Zugehörigkeitsfunktionen im Definitionsraum keine Anforderung darstellt, 
können stückweise lineare Zugehörigkeitsfunktionen verwendet werden. Ihr Vorteil ist die 
einfache Darstellung und Berechnung. Die Abbildung 2.5 zeigt die Form einer normierten, 
trapezförmigen Zugehörigkeitsfunktion. 
 
a b c d
)x(µ
1
0 x 
Abbildung 2.5: Trapezförmige Zugehörigkeitsfunktion 
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Die Bestimmungsgleichung setzt sich aus fünf einzelnen Teilfunktionen zusammen: 
⎪
⎪
⎪
⎩
⎪⎪
⎪
⎨
⎧
<
≤<−−
≤<
≤<−−
≤
=µ
xd0
dxc)cd/()xd(
cxb1
bxa)ab/()ax(
ax0
)x(  
Eine Sonderform der trapezförmigen ist die dreiecksförmige Zugehörigkeitsfunktion. Weitere 
gängige parametrische Zugehörigkeitsfunktionen werden in der Literatur angegeben. 
 
2.3.4 Unscharfe Regelsysteme 
Auf Basis der unscharfen Logik lassen sich Entscheidungen des Menschen nachbilden. 
Befragt man einen Experten über seine Vorgehensweise bei der Entscheidungsfindung, so 
wird er in der Regel mit folgender Konstruktion antworten: 
WENN < Bedingung > DANN <Schlussfolgerung> 
Die Bedingungen (Prämissen) in diesen WENN-DANN-Regeln werden nur selten als 
konkrete Werte, sondern vielmehr mit linguistischen Variablen formuliert. Linguistische 
Variablen beschreiben die Merkmale eines Systems in einer Form, die die Unschärfe des 
sprachlichen Ausdrucks berücksichtigt. Die Werte, die eine linguistische Variable annehmen 
kann, sind verbale Aussagen über Bereiche der Variablen. Den linguistischen Werten 
können Zugehörigkeitsfunktionen zugeordnet werden, die als Fuzzy-Mengen behandelt 
werden [KOCH et al., 1996]. Die Temperatur eines Systems kann die linguistische Variable 
und die Ausprägungen kalt, gut und warm können ihre Werte sein. Die Schlussfolgerungen 
(Konklusionen) in den Regeln können sowohl linguistische als auch scharfe Größen sein. 
Das gesamte Wissen über einen Sachverhalt besteht häufig aus mehreren solchen linguisti-
schen Regeln. Diese zusammen ergeben eine Regelbasis.  
Die Regelbasis soll immer vollständig und eindeutig vorliegen, d.h. jede mögliche Kombina-
tion der linguistischen Werte soll genau einmal auftreten. Andernfalls können unbestimmte, 
von den Regeln nicht abgedeckte Kombinationen auftreten. Eine vollständige Regelbasis 
wird wie folgt angegeben [KLÖDEN, 2005a]:   
 
Regel 1: WENN X1 = L11 UND X2 = L12 UND Xm = L1m DANN Y = C1 
Regel 2: WENN X1 = L21 UND X2 = L22 UND Xm = L2m DANN Y = C2 
… …        
Regel r: WENN X1 = Lr1 UND X2 = Lr2 UND Xm = Lrm DANN Y = Cr 
X1…Xm, Y linguistische Variablen   
L11...Lrm, C1…Cr linguistische Konstanten   
 
Die linguistischen Terme 
 Xi = Lki  mit i = 1 … m   und   k = 1 … r  
werden bezüglich ihres Zutreffens durch die Zugehörigkeitsfunktionen 
)x( ijiµ  mit  j = 1 … ni  
bewertet.  
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Die Anzahl der Regeln r nimmt mit der Anzahl der linguistischen Variablen m exponentiell zu. 
Beispielsweise werden bei drei Variablen mit je drei Werten bereits 3³ = 27 Regeln benötigt. 
Bei komplexeren Systemen kann die Nachvollziehbarkeit dadurch stark beeinträchtigt 
werden. Daher empfiehlt es sich, ein komplexes System aus mehreren kleineren Blöcken mit 
unscharfen Zwischenwerten aufzubauen.  
 
2.3.5 Fuzzyverarbeitung 
Die Verarbeitung von scharfen Eingangsvariablen zu scharfen Ausgangsvariablen verläuft in 
mehreren Schritten (siehe Abbildung 2.6). Während der Fuzzyfizierung werden quantitative 
Größen )(x  mit Hilfe von Zugehörigkeitsfunktionen in linguistische Werte )~(x abgebildet. Die 
Auswertung der Gesamtheit der linguistischen Regeln und die Zusammenfassung der 
Folgerungen zu einer Aussage bedürfen einer Inferenzstrategie. Die Schlussfolgerung ist 
wegen der linguistischen Formulierung der Regelbasis noch unscharf )~(y . Sie wird durch 
Defuzzyfizierung in scharfe Werte )(y  transformiert.  
 
Fuzzy-
fizierung
x
scharf
x yInferenz Defuzzy-fizierung
y
unscharf unscharf scharf  
Abbildung 2.6: Ablauf der Fuzzyverarbeitung 
 
Fuzzyfizierung 
Der Schritt der Fuzzyfizierung ordnet jedem Wert der scharfen Variablen einen Zugehörig-
keitsvektor zu den linguistischen Werten zu. Dies wurde bereits am Beispiel in der Abbildung 
2.4 (rechts) gezeigt. 
 
Inferenz 
Die regelbasierte Inferenz besteht aus den Teilschritten Aggregation (Prämissen-
auswertung), Implikation (Aktivierung) und Akkumulation. 
Während der Aggregation werden die Aussagen in den Prämissen ausgewertet und die 
Zugehörigkeitswert des WENN-Teils in jeder Regel einzeln bestimmt. Dazu werden Fuzzy-
Operatoren angewandt. Die Grundoperatoren hat ZADEH (1965) definiert, diese lauten: 
Konjunktion (Fuzzy-UND): [ ])x(,),x(min)x,,x( mm11m1UND µµ=µ KK   
Disjunktion (Fuzzy-ODER):  [ ])x(,),x(max)x,,x( mm11m1ODER µµ=µ KK    
In der Literatur findet man weitere Operatoren. In der Abbildung 2.7 ist ein Beispiel für die 
Anwendung der angegebenen UND- bzw. ODER-Operatoren dargestellt. 
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Abbildung 2.7: Aggregation mit dem UND- bzw. ODER-Operator 
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Abbildung 2.8: Implikation und Akkumulation bei der Fuzzyverarbeitung 
 
Im Schritt der Implikation, auch Aktivierung genannt, wird der Wahrheitswert der Konklusion 
ermittelt. Der Wahrheitswert darf dabei nicht größer sein als der Wahrheitswert der Prämis-
sen. Gängige Methoden sind hierfür die Min- und die Prod-Methode. Bei der Min-Methode 
wird der Zugehörigkeitswert der Konklusion auf den aggregierten Wert der Prämisse 
beschränkt, bei der Prod-Methode wird er mit diesem Wert linear skaliert. Die beiden 
Methoden werden in der Abbildung 2.8 am Beispiel von zwei Regeln gegenübergestellt. 
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Die Wahrheitswerte aller Regeln werden während der Akkumulation zu einer resultierenden 
Zugehörigkeitsfunktion )y(resµ  zusammengesetzt. Die Reihenfolge der Regeln darf dabei 
keine Rolle spielen. Am häufigsten angewandt wird dazu die Max-Methode (ODER-
Operator). 
Die gängigen Inferenzstrategien werden nach den Kombinationen der Methoden der Implika-
tion und der Akkumulation Max-Min-Inferenz bzw. Max-Prod-Inferenz genannt.  
 
Defuzzyfizierung 
Das Ergebnis der Fuzzy-Inferenz ist eine unscharfe Größe, die in der Defuzzyfizierung in 
eine scharfe Größe umgewandelt wird. Hierzu wird eine Methode benötigt, die den 
Informationsgehalt der unscharfen Größe gut widerspiegelt. Die Abbildung 2.9 stellt häufig 
angewendete Methoden dar. 
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Abbildung 2.9: Häufige Defuzzyfizierungsmethoden 
 
Die Maximum-Methode liefert als Ergebnis den y-Wert, bei der die resultierende Zugehörig-
keitsfunktion ihr Maximum hat. Treten mehrere Maxima auf, so kann mit einer Mittelwert-
bildung oder durch die Auswahl des kleinsten bzw. größten y-Wertes bei Max)y(res =µ  eine 
eindeutige Lösung der Defuzzyfizierung ermittelt werden. 
Die Schwerpunktmethode bildet den Flächenschwerpunkt der resultierenden Zugehörig-
keitsfunktion:  
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Bei der Singleton-Methode wird davon ausgegangen, dass auf der Folgerungsseite scharfe 
Werte, so genannte Singletons, vorgegeben werden. Die Defuzzyfizierung bedeutet die 
Berechnung des gewichteten Mittelwertes über diese Singletons mit den Werten der resultie-
renden Zugehörigkeitsfunktion als Gewichtsfaktoren:  
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Gesamtbetrachtung 
Die hier beschriebene und am häufigsten angewandte Inferenzmethode wird nach dem 
Entwickler Mamdani-Methode genannt.  
Die so genannte Takagi-Sugeno-Methode unterscheidet sich in der Gestaltung der Zugehö-
rigkeitsfunktionen des Outputs [TAKAGI und SUGENO, 1985]. Die Regeln sind nach dieser 
Methode so formuliert, dass der Output eine Linearkombination der scharfen Inputvariablen 
ist: 
 ∑ ⋅+=
i
ii0 xaay   
mit aj Konstanten 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird die Mamdani-Methode, speziell mit der Max-Min-
Inferenz angewandt. 
 
2.4 Klassensteuerung mit Fuzzy-Logik 
Die ersten Anwendungen der Fuzzy-Logik waren direkte Fuzzy-Regelungen (engl.: Fuzzy-
Control). Mit ihnen können regelungstechnische Aufgaben ohne Prozessmodell mit unsiche-
rem oder qualitativem Wissen gelöst werden. Auch in der Biotechnologie wurden und werden 
Fuzzy-Regler häufig eingesetzt, da sie einfach und effektiv das vorhandene Expertenwissen 
in eine Automatik umsetzen lassen. Allerdings wurde schnell festgestellt, dass sie bei 
komplexen Prozessen zu elementar sind, um das Wissen über den Gesamtprozess abzubil-
den [KONSTANTINOV und YOSHIDA, 1992]. 
Für solche Anwendungsfälle sind übergeordnete Steuerungen auf Grundlage von Fuzzy-
Logik (engl.: supervisory fuzzy control) interessant. Eine allgemeine Methode zur Führung 
von Bioprozessen mit Klassifikation der Prozesssituationen wurde von KONSTANTINOV und 
YOSHIDA (1989) vorgestellt. Sie führten erstmalig den Begriff der "physiologischen Situation" 
ein. Sie schlugen ein Steuerungskonzept vor, das zu einzelnen dieser Situationen des 
Systems unterschiedliche Regelungsstrategien zuordnet.  
Mit der Idee der Fuzzy-Klassensteuerung wurden in den letzten 20 Jahren Lösungskonzepte 
zur automatischen Steuerung für zahlreiche biotechnologische Prozesse vorgestellt. 
Dementsprechend findet man in der Literatur eine sehr große Anzahl von Ergebnisberichten. 
Zu Beginn der Entwicklung lag der Schwerpunkt auf der Steuerung von speziell gefütterten 
Fed-Batch Reinkulturen. Als Beispiele dafür können die Herstellung von Proteinen 
[KONSTANTINOV und YOSHIDA, 1989], Backhefe [SIIMES et al., 1995] oder Humaninsulin 
[MUTHUSWAMY und SRINIVASAN, 2003] genannt werden. 
Anwendungen für massenbiotechnologische Prozesse sind vor allem aus dem Bereich der 
Abwasserbehandlung bekannt. In den dort vorliegenden Aufgabenstellungen wird davon 
ausgegangen, dass bei der kontinuierlichen Prozessführung quasi-stationäre Arbeitspunkte 
definiert werden können. SANCHEZ et al. (2001) schlagen für ein System mit zwei Arbeits-
punkten eine Fuzzy-Klassifikation vor, derer Entscheidung die Umschaltung zwischen zwei 
Basisreglern ist. MÜLLER (1997) bestimmt auf Grundlage von Datenreihen aus einer anaero-
ben Abwasservorbehandlung die Positionen der Situationsklassen im Merkmalraum. Dazu 
verwendet er eine Fuzzy-Clusteranalyse und leitet als Ergebnis Fuzzy-Regler ab. CHEN et al. 
(2001) entwickelten eine Strategie, die andere Technologien der künstlichen Intelligenz, 
neuronale Netze und genetische Algorithmen, zur automatischen Erstellung und Tuning der 
Fuzzy-Regelbasis verwendet. PUÑAL et al. (2001) stellen ein Expertensystem zur Erkennung 
von Situationen und Entwicklungstrends vor und leiten aus diesen Informationen die notwen-
digen Steuereingriffe ab. Neben den bisher aufgeführten Beispielen zur Sollwertgenerierung 
können mit der Klassifikation auch andere Ziele, z.B. die Erkennung und Isolation von 
abnormalen Prozesszuständen (Fehlern), verfolgt werden (z.B. STEYER et al., 2001).  
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2.5 Überblick zur Klassensteuerung in der Massenbiotechnologie  
Die bisherigen Anwendungen der Klassensteuerung in massenbiotechnologischen Prozes-
sen liegen auf dem Gebiet der aeroben/anaeroben Fermentation und der Abwasser-
behandlung. Wesentliches Merkmal dieser Prozesse ist, dass es eine kontinuierliche Träger-
phase (Flüssigkeit) gibt, in der die biochemischen Reaktionen stattfinden. In diesen Syste-
men kann mit technischen Mitteln eine homogene Verteilung sowohl von den löslichen und 
suspendierten Stoffen (Edukte und Produkte), als auch der Mikroorganismen (Elementar-
reaktoren) erreicht werden. Es gibt verlässliche Messtechniken, mit denen wesentliche 
Zustandsvariablen (z.B. pH-Wert, Gelöstsauerstoffkonzentration, Wasserstoffkonzentration) 
online gemessen werden können. Somit stehen wichtige Informationen als Basis einer 
erfolgreichen Prozessführung zur Verfügung. 
Bei Festbettprozessen dagegen trifft die Homogenität nur lokal, auf die den Feststoff umge-
benden Hydrathülle begrenzt zu. In dieser Hülle kann nur ein diffundiver Stofftransport auf 
Grund von Konzentrationsgefällen stattfinden. Durch den Eintrag von mechanischer Energie 
bei der Bewegung des Festbettes kann nur die Konzentrationsgefälle zwischen der kontinu-
ierlichen Gasphase und den feuchten Feststoffpartikeln verändert werden. Wegen der 
makroskopischen Inhomogenität stehen keine Zustandsvariablen zur Verfügung, die das 
gesamte System beschreiben könnten. Aus diesem Grund standen Festbettprozesses nicht 
im Mittelpunkt der Methodenentwicklung von Steuerungskonzepten. 
Durch den Einsatz des dynamischen Drehrohrreaktors bei der biologischen Behandlung von 
Feststoffen eröffnen sich neue Möglichkeiten der prozessbegleitenden Zustands-
beschreibung. Auf diese Grundlage können neue Konzepte mit der Klassensteuerung 
entwickelt werden.     
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3 Biologische Restabfallkonditionierung im Drehrohr  
3.1 Stand der Technik und des Wissens  
3.1.1 Biologische Verfahren in der Restabfallbehandlung 
Die Veränderungen des gesetzlichen Rahmens für eine Deponierung und das Umdenken 
beim Umgang mit Restabfall haben die mechanisch-biologische Abfallaufbereitung zu einem 
festen Bestandteil der Restabfallentsorgung und -nutzung in Deutschland entwickelt.  
Bei allen mechanisch-biologischen Verfahren ist die biologische Stoffwandlung der entschei-
dende Prozessschritt. Die vor- und nachgelagerten mechanischen Stufen dienen der Anpas-
sung der Materialeigenschaften an die Erfordernisse des biologischen Prozesses oder 
werden zur Weiterverarbeitung des Outputs aus der biologischen Stufe benötigt. Bei aeroben 
Verfahrenskonzepten ist zwischen zwei Hauptzielen zu unterscheiden [BRUMMACK und 
BARTHA, 2005]:  
• biologische Stabilisierung durch quantitativen Abbau von nativen Kohlenstoffverbin-
dungen zur Erzeugung einer ablagerungsfähigen sowie einer heizwertreichen 
Fraktion durch mechanisch-biologischen Aufbereitung (MBA) und  
• Trockenstabilisierung durch biologisch unterstützten Wasserentzug und 
anschließender Stoffstromtrennung ohne Erzeugung einer ablagerungsfähigen 
Fraktion (MBS).  
Die wesentlichen Anlagenkonzepte sind in der Abbildung 3.1 dargestellt. 
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Abbildung 3.1: Biologische Verfahrenskonzepte zur Restabfallbehandlung 
 
Von der bis 2007 in der Bundesrepublik Deutschland genehmigten 5,2 Mio. Mg/a 
Anlagenkapazität in biologischen Restabfallbehandlungsanlagen entfallen etwa 
4,0 Mio. Mg/a auf MBA- und 1,2 Mio. Mg/a auf MBS-Anlagen [BMU, 2006]. Die Mehrzahl der 
umgesetzten Verfahren sieht eine rein aerobe Behandlung in der biologischen Stufe vor. 
Auch die wenigen anaeroben Konzepte benötigen zur Nachbehandlung des Gärrestes eine 
zweite aerobe Stufe. Somit hat die aerobe Behandlung eine Schlüsselfunktion in allen 
mechanisch-biologischen Aufbereitungsverfahren. 
Bei den MBA-Verfahren zur Erzeugung ablagerungsfähiger Stoffe muss ein Großteil der 
organischen Bestandteile im Abfall abgebaut werden, um spätere unerwünschte biologische 
Prozesse im Deponiekörper zu unterbinden. Die Anforderungen an die Eigenschaften des 
Rotteoutputs (Deponiematerial) sind durch die Abfallablagerungsverordnung (AbfAblV, 2001) 
festgelegt.  
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Bei den MBS-Verfahren hingegen ist nur so viel Abbauleistung erforderlich, wie Energie für 
die Verdunstung von Wasser aus dem Material bis zu seiner Trockenstabilisierung benötigt 
wird. Dies ist mit einem intensiven Prozess zu erreichen, dessen Laufzeit um etwa eine 
Größenordnung kürzer ist als die für die biologische Stabilisierung in MBA-Verfahren erfor-
derliche Zeit [BARTHA und BRUMMACK, 2006]. Durch die Trocknung wird eine Modifizierung 
der physikalischen Eigenschaften des Abfalls erzielt. Die Gewinnung einer heizwertreichen 
und schadstoffentfrachteten Fraktion mit Brennstoffeigenschaften sowie weiterer stofflich 
verwertbarer Fraktionen (Metalle, Mineralien) durch bekannte physikalische Trennverfahren 
(Sieben, Sichten, Magnetabscheiden) wird ermöglicht. 
Ein weiterer wesentlicher Unterschied zwischen MBA- und MBS-Konzepten besteht in der 
Art der Stoffführung vor und nach der biologischen Behandlung (siehe Abbildung 3.2). MBA-
Anlagen sind meist als Teilstromanlagen ausgeführt. Dies bedeutet, dass nach der Vorzer-
kleinerung aber vor der biologischen Behandlung eine Stoffstromtrennung durchgeführt wird. 
Aus dem Gesamtstrom werden eine heizwertreiche Fraktion sowie Metalle und Störstoffe 
entfernt. In dem Reststrom konzentriert sich die biologisch zu behandelnde Abfallorganik auf, 
wobei unter Abfallorganik der biologisch abbaubare Teil des Abfalls verstanden wird. Der 
Reststrom wird vor der biologischen Behandlungsstufe konditioniert (homogenisiert, 
befeuchtet). Dabei wird anscheinend der Verfahrensökonomie folgend die biologisch zu 
behandelnde Materialmenge reduziert, gleichzeitig wird jedoch das umfangreiche Wissen 
über die optimalen Bedingungen einer Rotte nicht beachtet. Eine ausführliche Darstellung 
dieser Problematik und ihrer Folgen findet sich bei BRUMMACK und BARTHA (2005). 
Bei den MBS-Konzepten ist die Stoffstromtrennung, abgesehen von einer eventuellen 
Störstoffabscheidung, nach der biologischen Trocknung angeordnet. Diese Anlagen arbeiten 
in Vollstrombetrieb. 
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Abbildung 3.2: Schematischer Verfahrensablauf in MBA- und MBS-Anlagen 
 
Ob und inwieweit eine Stoffstromtrennung vor der biologischen Stufe tatsächlich effektiv ist, 
hängt in erster Linie von dem Anfallwassergehalt des Inputmaterials ab. Liegt dieser im 
Bereich von größer 40 Ma.-%, das für mittlere und große Städte in Deutschland und 
vergleichbaren Ländern relativ unabhängig von einer installierten Bioabfallgetrenntsammlung 
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typisch ist, erfordert eine physikalische Stoffstromtrennung vor der biologischen Behandlung 
wegen der eingeschränkten Trennbarkeit einen hohen apparativen und energetischen 
Aufwand [BRUMMACK und BARTHA, 2005]. Schlecht trennbare Gemische führen generell zu 
erhöhtem Verschleiß an Apparaten mit entsprechenden Folgen für die Instandhaltungs-
kosten.  
Abgesehen von einigen prototypischen Anlagen werden sowohl in der aeroben MBA- als 
auch in der MBS-Technologie statisch arbeitende Reaktoren in Form von Rottetunneln, 
Rotteboxen sowie weitere vom Grundprinzip nicht abweichende Variationen davon für die 
biologische Intensivstufen eingesetzt. Statische Reaktoren sind hinsichtlich ihres Betriebs-
verhaltens, einschließlich ihrer Steuerbarkeit, bereits aus der Bioabfallverwertung bekannt. 
Der Einsatz statischer Reaktoren bedingt zwangsweise, dass alle mechanischen Prozess-
stufen vor bzw. nach der biologischen Behandlung zu realisieren sind. Aus diesem sequen-
tiellen Prozessablauf folgt, dass die für die biologische Behandlung optimalen physikalisch-
chemischen Eigenschaften des Substrates vor dem biologischen Prozess eingestellt werden 
müssen. Definierte Eingriffsmöglichkeiten auf die wichtigsten Haufwerksparameter sind 
während des laufenden biologischen Prozesses im statischen Reaktor ausgeschlossen. Nur 
mit einer Umlagerung des Materials können Parametergradienten temporär aufgehoben 
werden. Für feuchte Restabfälle ist es interessant, dynamische Reaktoren einzusetzen, die 
die Kopplung biologischer und mechanischer Prozesse erlauben, also die biologische 
Behandlung und den mechanischen Aufschluss parallel zulassen.  
 
3.1.2 Drehrohrreaktoren in der Abfallbehandlung 
Drehrohrreaktoren werden seit den 1930er Jahren in der aerob biologischen Behandlung von 
kommunalen Abfällen eingesetzt [HAUG, 1993]. Sie kamen in den 1970er Jahren weltweit in 
vielen Müllkompostieranlagen zum Einsatz. Die eingesetzten Drehrohre wurden kontinuier-
lich betrieben und hatten ähnliche Dimensionen wie die Drehrohröfen der Zementindustrie. 
Ein Großteil dieser Kompostierungsanlagen hat seitdem ihren Betrieb jedoch eingestellt. Die 
Gründe waren die schlechte Outputqualität, gedacht war der Einsatz des Produktes (Müll-
kompost) als Bodenverbesserungsmittel, und das Auftreten von massiven Geruchs-
problemen [STEINER, 2005]. Bekannt ist derzeit der Einsatz von Drehrohrreaktoren zur 
biologischen Behandlung von Restabfall in Anlagen u.a. in den USA, Frankreich und Austra-
lien, sowie in kleineren Anlagen in Finnland und Schweden [STEINER, 2005]. Auch diese 
Reaktoren werden in der Regel kontinuierlich betrieben, wobei die Verweilzeit des Materials 
bei einigen wenigen Tagen liegt. Die in einigen in den letzten Jahren fertig gestellten MBA-
Anlagen eingesetzten kontinuierlich betriebenen Drehrohre sollen ausschließlich einer 
Homogenisierung des Intensivrotteinputs dienen. Ein solcher Einsatz ist jedoch wegen der 
geringeren axialen Rückvermischung nicht nachvollziehbar.  
In Deutschland werden derzeit Drehrohrreaktoren bei der Kompostierung von getrennt 
gesammelten biogenen Abfällen eingesetzt. In den so genannten Rottetrommeln findet bei 
einer zweistufigen Ausführung einer Kompostierungsanlage der Prozessschritt der Intensiv-
rotte statt. Problematisch dabei ist, dass diese Abfälle in der Regel nass und anfallbedingt 
strukturarm sind. Bei dieser Kombination der Eigenschaften, d.h. bei dem hohen Wasser-
gehalt (deutlich über 50 Ma.-% häufig bis 80 Ma.-%) mit geringerem Anteil gebunden 
Wassers, kann bereits bei einem minimalen mechanischen Eingriff freies Wasser entstehen. 
Um in den Poren des Haufwerks die Konkurrenz zwischen Wasser und Luft zu begrenzen, 
ist vor ihrer aeroben biologischen Behandlung eine ausreichende Zumischung von geeigne-
tem Strukturmaterial erforderlich. Dabei hat das Strukturmaterial neben der Verbesserung 
der Durchströmbarkeit weitere wesentliche Aufgaben wie die Wasseraufnahme oder die 
Pufferung von biochemisch erzeugten organischen Säuren. Erfolgt die Zumischung nicht 
oder nicht in ausreichendem Maße, so wirkt sich die aktive mechanische Behandlung beim 
Drehen des Reaktors negativ auf die physikalischen Eigenschaften des Abfalls aus. Insbe-
sondere wird dadurch die restliche Struktur des Rottegutes zerstört, wodurch vor allem die 
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Durchströmbarkeit verschlechtert wird. Diese ist jedoch die Grundlage für jede aerobe 
Behandlung, da der Sauerstoff von außen in das Haufwerk transportiert werden muss. Die 
Ergebnisse einer solchen Behandlung sind neben der schlechten Prozessqualität ungenü-
gende Produkteigenschaften, die die weitere Behandlung des Materials in der meist offenen 
Nachrotte behindern [BRUMMACK und BARTHA, 2003]. Diese Erkenntnis ist unter anderen ein 
Grund dafür, dass in Deutschland in den letzten etwa fünf Jahren keine neuen Rotte-
trommeln mehr installiert wurden. Durch Formulierung neuer Behandlungsziele, wie die 
Vorbehandlung von Restabfällen vor einer qualitativ hochwertigen Stoffstromtrennung, 
eröffnen sich neue Einsatzfelder für Drehrohrreaktoren.  
Für den Einsatz von Drehrohren in den verschiedensten Bereichen der Industrie, wie Feuer-
fest-, Zementindustrie oder Sonderabfallverbrennung, wurde wegen des erheblichen ökono-
mischen Potenzials ein großer Forschungsaufwand betrieben. Intensive Literaturrecherchen 
zu wissenschaftlichen Arbeiten zum Betrieb von Drehrohrreaktoren in der Abfallbehandlung 
erbrachten allerdings wenig auswertbare Quellen. Im Mittelpunkt der publizierten Untersu-
chungen stehen die chemische und physikalische Analyse der In- und Outputmaterialien. 
Der dynamische Behandlungsprozess selber, d.h. der zeitgleiche Ablauf von mechanischen 
und biologischen Teilprozessen wird selten untersucht.  
STUART et al. (1999) stellten in ihrer Untersuchungen des mikrobiellen Abbaus von Weizen-
kleie im Drehrohr fest, dass der Betrieb des Reaktors Auswirkung auf die Transportvorgänge 
in der Partikelebene aufweist und somit wesentlich die mikrobielle Leistung beeinflusst. Die 
Scherkräfte, die infolge der Drehbewegung im Material entstehen, können je nach Material-
beschaffenheit den biologischen Prozess fördern, aber auch stören. Bei den in der Literatur 
gefundenen Versuchsanordnungen liegt meist eine reine Überströmung der festen Phase 
durch die Gasphase vor. MITCHELL et al. (2002) stellen dabei einen bleibenden axialen 
Temperaturgradient fest. STUART et al. (1999) postulieren, dass das geringe, vorhandene 
Wissen über Stoff-, Wärme und Impulsübertragung den erfolgreichen großtechnischen 
Einsatz der aeroben dynamischen Feststoffbehandlung begrenzt. Wegen der unvollstän-
digen Dokumentation der Versuchsparameter können aus der Literatur keine quantitativen 
Aussagen übernommen werden. Auch die teilweise sehr kleine Dimension der verwendeten 
Versuchsdrehrohren in Liter- bis einige hundert Liter-Bereich lässt eine Übertragbarkeit der 
Ergebnisse auf technische Maßstäbe nur sehr begrenzt zu. Aus den genannten Gründen 
werden die Ergebnisse der Auswertung der Versuchsanordnungen in der Anlage 1 
angegeben. 
Somit kann festgestellt werden, dass aufgrund der sehr schmalen Wissensbasis eine theore-
tische Analyse notwendig ist, um die wesentlichen Vorteile des Drehrohres gegenüber 
statischen Reaktoren bei der Restabfallkonditionierung gezielt untersuchen und darstellen zu 
können. 
 
3.2 Theoretische Prozessanalyse zur biologischen Trocknung im Drehrohrreaktor 
3.2.1 Zielstellung und Vorgehensweise 
In einem Drehrohrreaktor zur biologischen Trocknung laufen die verfahrensbestimmenden 
Teilprozesse aerob biologischer Abbau, Trocknung und Durchmischung parallel ab. Inhalt 
der theoretischen Analyse ist die Beschreibung dieser Teilprozesse und darauf aufbauend 
die des Gesamtprozesses. Im Ergebnis soll systematisiertes Wissen über den Untersu-
chungsgegenstand vorliegen.  
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Als wesentliche Aufgaben sind zu nennen: 
• Ableitung von Aussagen über die Möglichkeiten und Grenzen des Gesamt-
prozesses, 
• Formulieren von theoretisch begründeten Regeln für die Prozesssteuerung und  
• Aufdecken der bestimmenden Maßstabsabhängigkeiten bei Stoff-, Wärme- und 
Impulsaustausch als Grundlage für eine Übertragbarkeit experimenteller Ergeb-
nisse. 
Diese Aufgaben werden nachfolgend in mehreren Schritten abgearbeitet. Zuerst werden aus 
einer qualitativen Analyse der Eigenschaften des zu behandelnden Materials Restabfall 
Anforderungen an das Behandlungsverfahren abgeleitet. Im nächsten Schritt wird die 
biologische Trocknung unter statischen Bedingungen untersucht. Die Aussagen der 
Betrachtungen können dazu mit Erfahrungen aus dem Stand der Technik verglichen werden. 
Im dritten Schritt werden die theoretisch begründeten Vorteile der Dynamisierung des 
Prozesses im Drehrohr vorgestellt. Betrachtungen zum Betrieb des Drehrohres und zur 
Maßstabsübertragung schließen die theoretischen Untersuchungen ab. 
 
3.2.2 Analyse des Inputmaterials 
Die Hauptinputmaterialien der biologischen Trocknung sind gemischte Siedlungsabfälle, vor 
allem Restabfall. Dieser ist ein Abfallgemisch, das aus Haushalten und ähnlichen Quellen 
nach einer getrennten Sammlung von Wertstoffen und sonstigen Abfällen (Chemikalien, 
Sperrmüll) als Rest erfasst wird. Es handelt sich um ein Gemisch, das in seinem Anfall-
zustand nicht verwertet werden kann. Wegen der unvollständigen Erfassung von Wertstoffen 
beinhalten reale Restabfälle jedoch Komponenten, die nach einer entsprechenden Vor-
behandlung zur stofflichen Verwertung der Produktion oder als Ersatzbrennstoff einer 
energetischen Verwertung zugeführt werden können. 
Wegen ihrer Heterogenität stellen Restabfälle eine der kompliziertesten Materialien in 
Stoffwandlungsprozessen und damit eine besondere Herausforderung für die Behandlungs-
verfahren dar. Das Behandlungsverfahren, also die eingesetzte Maschinentechnik und die 
Prozessführung müssen für ein breites Eigenschaftsfeld des Inputs ausgelegt werden und 
sie müssen flexibel auf dessen Änderungen reagieren können. Bereits geringe Variationen 
der Zusammensetzung können zu deutlichen Veränderungen in den integralen Eigenschaf-
ten des Restabfalls führen. Es kann in einer und derselben Behandlungsanlage zu gravie-
renden Unterschieden in den Eigenschaften einzelner Anlieferungen kommen. Die aktuellen, 
nicht immer positiven Erfahrungen aus neueren MBA-Anlagen zeigen die Aktualität dieser 
Forderungen.  
Im Restabfall finden ab seiner Entstehung spontan ablaufende biochemische Prozesse statt, 
die stark von den Umgebungsbedingungen beeinflusst werden. Damit sind Restabfälle nicht 
oder nur eingeschränkt lagerfähig. Aus Sicht des biologischen Prozesses und damit der 
Wärmeproduktion für die Trocknung ist die Abbaubarkeit der Bestandteile von großer 
Bedeutung. Da Restabfälle prinzipiell hygienisch bedenklich sind, sollten alle Prozessphasen 
vor einer Hygienisierung geschlossen und mit einem minimal notwendigen menschlichen 
Kontakt ausgeführt werden. In der biologischen Behandlungsstufe kann eine Hygienisierung 
des Materials erreicht werden, wobei durch die eingesetzte Technik dafür zu sorgen ist, dass 
das gesamte Material im Reaktor die dafür notwendige Temperatur erreicht. Als Folgerung 
kann man ableiten, dass aus hygienischer Sicht die Anordnung der technikintensiven, 
mechanischen Stufe nach der Biologie günstiger ist. Bei den MBS-Verfahren wird diese 
Forderung erfüllt.  
Die Bestimmung der Eigenschaften des Restabfalls ist wegen der geschilderten Heteroge-
nität mit klassischen Methoden nicht zu bewältigen. Bezüglich der Analyse heterogener 
Feststoffe ist bekannt, dass der erste Schritt, die Probenahme, den größten Einfluss auf die 
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Ergebnisse hat. Dabei kann die folgende doppelte Problematik entdeckt werden [ROTTER 
et al., 2003]:  
• einerseits soll die Probe repräsentativ für die Grundgesamtheit sein, 
• andererseits ist festzustellen, dass die Eigenschaften der Grundgesamtheit (z.B. 
alle Restabfälle aus dem Entsorgungsgebiet) als Maß für die Repräsentativität un-
bekannt sind. 
Die Ungenauigkeiten bei Feststoffanalysen während der Probenahme und Probenaufberei-
tung sind wesentlich größer als die Ungenauigkeiten technischer Messsysteme, die zur 
Prozessführung bereits eingesetzt werden. Diese Unterschiede können ein bis zwei Größen-
ordnungen ausmachen. Damit erscheint die Prozessbeschreibung auf Grundlage von 
kontinuierlichen gemessenen und ausgewerteten Daten der Prozessführung viel sicherer, als 
mit Analyse der In- und Outputstoffe.  
Im Rahmen der vorliegender Arbeit wird bezüglich der Materialanalyse eine neue Methode 
vorgeschlagen und angewandt. Die prinzipielle Vorgehensweise wird in der Abbildung 3.3 
dargestellt. Bei den meisten Behandlungsverfahren besteht die Aufgabe darin, das breite 
Parameterspektrum der Inputeigenschaften (in der Abbildung mit zwei Merkmalen m1 und m2 
angedeutet) in ein deutlich eingeengtes Spektrum der Outputeigenschaften zu überführen 
(z.B. Wassergehalt von 30-50 Ma.-% auf 15-20 Ma.-% senken). Die Ergebnisse der Fest-
stoffanalysen liegen in einem gewissen Bereich um den tatsächlichen Wert der Eigenschaft. 
Auf Grundlage der Input- bzw. Outputanalysen wird eine Vielzahl von möglichen Prozess-
verläufen beschrieben. Zur Beschreibung des tatsächlichen Verlaufes ist diese Vorgehens-
weise zu unsicher. 
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Abbildung 3.3: Bestimmung der Inputeigenschaften durch Rückwärtsanalyse  
 
Bezüglich vieler Parameter, z.B. Zusammensetzung, Glühverlust, Wassergehalt, liegt ein 
geschlossenes System aus den Termen Input, Prozess und Output vor. Bei Kenntnis von 
zwei dieser Terme ist der dritte eindeutig gegeben. Erfolgt während der Behandlung auch 
eine Homogenisierung des Materials, so sind die Unsicherheiten der Probenahme bei der 
Outputanalyse wesentlich geringer als bei der Inputanalyse. Kennt man den Prozessverlauf 
und bestimmt die Eigenschaften des Outputs, so können nachhinein und rechnerisch die 
Eigenschaften des Inputs bestimmt werden. Die Unsicherheiten dieser Rückwärtsanalyse 
setzen sich aus den Ungenauigkeiten der Outputanalyse und der Prozessbeschreibung 
zusammen und können in der Summe deutlich unter den Unsicherheiten der Inputanalyse 
liegen.  
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Die Vorgehensweise nach Stand der Technik 
 Inputanalyse + Outputanalyse  Prozessbeschreibung  
wird durch eine sicherere Rückwärtsanalyse 
 Prozessanalyse + Outputanalyse  Inputbeschreibung 
ersetzt.  
In der vorliegenden Arbeit wird diese Methode zur Bestimmung des Wassergehaltes und der 
Zusammensetzung des Inputs angewandt. 
 
3.2.3 Biologische Trocknung im statischen Reaktor 
3.2.3.1 Prozessbeschreibung 
Infolge mechanischer Einwirkungen bei Sammlung, Transport, Lagerung und Bewegung von 
Restabfällen bilden die nassen, leichtabbaubaren biogenen Bestandteile eine "kontinuierliche 
Phase" auf anderen Materialen aus mit gravierenden Konsequenzen für die Trennbarkeit. 
Eine qualitative Stoffstromtrennung von Restabfällen kann durch Auflösung dieser Phase 
ermöglicht werden. Die einfachste physikalische Möglichkeit hierfür ist die Trocknung des 
Restabfalls, indem das an den Materialoberflächen vorhandene Wasser über die Gasphase 
aus dem Haufwerk abgeführt wird. Die zur Verdunstung von Wasser benötigte Wärme-
energie kann auf zwei prinzipiellen Wegen in das Haufwerk hineingeführt werden:  
• thermische Trocknung 
Steht Abwärme eines anderen Prozesses am Standort der Behandlung zur Verfü-
gung, so kann mit Verfahren der konventionellen Trocknungstechnik der Wasser-
entzug realisiert werden. Bei dieser Art der Trocknung wird die maximal zulässige 
Materialtemperatur durch die Temperaturbeständigkeit der Komponenten bestimmt. 
Dabei gilt zu verhindern, dass es zur qualitativen Veränderung der mechanischen 
oder der chemischen Eigenschaften kommt. Insbesondere dünne, thermoplastische 
Kunststoffe (Folien) können die maximale Temperatur begrenzen.  
• biologische Trocknung 
Die zweite Möglichkeit besteht darin, die leichtabbaubaren Bestandteile in der 
problematischen kontinuierlichen Phase selbst als Energiequelle zu nutzen, in dem 
gezielt ein aerober Abbau dieser herbeigeführt wird. Die dabei frei werdende 
Wärme kann dann zur Trocknung genutzt werden.  
Es ist zu bemerken, dass die Anwendung des Begriffs biologische Trocknung wissenschaft-
lich nicht korrekt ist, da lediglich die für den Stoffübergang benötigte Wärme auf biochemi-
schen Weg erzeugt wird [BARTHA et al., 2002]. Da sich der Begriff in der Praxis bereits 
etabliert hat, soll er in der vorliegenden Arbeit auch genutzt werden. 
Die Abbildung 3.4 (links) zeigt den prinzipiellen Prozessablauf während der biologischen 
Trocknung. Im Zentrum steht der aerobe biologische Abbau von leichtabbaubaren Bestand-
teilen. Durch die dabei überschüssig produzierte Wärmeenergie wird das Haufwerk erwärmt 
und gleichzeitig wird Wasser von den Partikeloberflächen verdunstet. Als gewünschter Effekt 
sinkt der Wassergehalt vor allem an den Oberflächen, so dass es im späteren Prozess-
verlauf zu einem Zielkonflikt kommt: der aerobe Abbau findet nur im wässrigen Milieu statt, 
aber genau diese Grundlage wird dem System entzogen.   
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Abbildung 3.4: Prozessverlauf bei der biologischen Trocknung 
 
In Anlehnung an den bekannten Verlauf des Kernprozesses "Rotte" kann die typische 
Entwicklung von Temperatur und Wassergehalt im Material während einer diskontinuierlich 
betriebenen biologischen Trocknung qualitativ dargestellt werden (Abbildung 3.4, Mitte). 
Dabei können bereits im Vorfeld die zu erwartenden globalen Prozessphasen beschrieben 
werden. Es lassen sich vier charakteristische Prozessabschnitte erkennen, die wie folgt 
benannt werden:  
1. Startphase,  
2. Aufheizphase, 
3. Trocknungsphase und 
4. Abkühlphase. 
Bis zum Ende der Aufheizphase gibt es keinen wesentlichen Unterschied in den Prozess-
zielen gegenüber der herkömmlichen Rotte. Als Forderung kann eine schnelle und starke 
Temperaturerhöhung formuliert werden. Die für die Rotte typische Abbauphase wird bei der 
biologischen Trocknung auf den Abbau von leichtabbaubaren Bestandteilen beschränkt. Da 
in dieser Phase die meiste Trocknungswärme produziert und der größte Wasseraustrag 
erreicht wird, ist die Benennung als Trocknungsphase zutreffend. Während bei der Rotte die 
Abbauphase in die Um- und Aufbauphase von neuer organischer Substanz übergeht, kommt 
es bei der biologischen Trocknung zu einem allmählichen Erliegen der Wärmeproduktion 
wegen Wasserlimitation. Sichtbar wird dies durch eine sinkende Temperatur und verminderte 
Trocknungsleistung. Zur Verkürzung der Prozesszeit und zur Erhöhung der Reaktorauslas-
tung wird die Minimierung der Abkühlphase als Ziel für die Prozessführung formuliert.  
Die Abhängigkeit der biologischen Wärmeproduktion von dem Wassergehalt auf den 
Materialoberflächen führt zu deutlichen Unterschieden im Trocknungsverlauf gegenüber der 
thermischen Trocknung. Diese Unterschiede werden an den Prinzipdarstellungen in der 
Abbildung 3.4 (rechts) verdeutlicht. Bei der thermischen Trocknung kann der Trocknungs-
vorgang in die folgenden Abschnitte aufgeteilt werden [KRÖLL, 1978]:   
• Nach Erwärmung des Materials verdunstet Wasser von den Oberflächen mit einer 
konstanten Geschwindigkeit (I: erster Trocknungsabschnitt). Der Wassergehalt 
nimmt linear ab, solange Wasser aus Poren und Kapillaren des Materials nachge-
liefert wird.   
• Kann nicht mehr genügend Wasser an die Oberfläche geliefert werden, so verlagert 
sich die Verdunstungsoberfläche ins Materialinnere. Wegen zunehmender Stoff- 
und Wärmetransportwiderstände nimmt die Trocknungsgeschwindigkeit stark ab 
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(II: zweiter Trocknungsabschnitt). Dieser Abschnitt endet bei nicht hygroskopischen 
Materialien mit der völligen Trocknung. 
• Für hygroskopische Materialien schließt sich ein letzter Abschnitt bis zum Erreichen 
des Sorptionsgleichgewichtes zwischen Material und Trocknungsluft an (III: dritter 
Trocknungsabschnitt).  
Diese idealisierte Darstellung des Trocknungsverlaufes gilt nur teilweise für die biologische 
Trocknung. Prinzipbedingt erfolgt die meiste Wärmeproduktion beim Vorhandensein von 
Wasser an den Oberflächen, also im Bereich des ersten Trocknungsabschnittes. Die 
Senkung der biologischen Aktivität wegen der verstärkten Wasserlimitation der Mikro-
organismen führt zu einer sinkenden Trocknungsgeschwindigkeit. Sind die Oberflächen 
abgetrocknet, so kommt es praktisch zu einem Erliegen der Wärmeproduktion. Ab diesem 
Punkt kann nur die in dem Material gespeicherte Wärme zur Trocknung genutzt werden. 
Damit kann der zweite Trocknungsabschnitt erreicht werden.  
Obwohl die biologische Trocknung bereits großtechnisch eingesetzt wird, findet man wenig 
Fachliteratur über die Möglichkeiten und Grenzen dieses Verfahrens. Der mögliche Einsatz-
bereich der biologischen Trocknung kann anhand eines Dreistoffdiagramms erklärt werden 
(siehe Abbildung 3.5). In dieser stark vereinfachenden Modellvorstellung wird davon ausge-
gangen, dass das Material aus freiem Wasser auf den Oberflächen, leichtabbaubarer 
organischer Substanz sowie einem Rest besteht, der alle andere am Prozess nicht teil-
nehmende Stoffe (gebundenes Wasser, schwerabbaubare Organik, inerte Materialien) 
zusammenfasst. Das Prozessziel besteht darin, das an den Oberflächen verfügbare, freie 
Wasser zu entfernen und damit die prozentuale Zusammensetzung des verbleibenden 
Materials zu verändern. Es lässt sich je nach vorgesehener Weiterverarbeitung des Outputs 
ein zu erreichendes Zielfenster dieser Zusammensetzung definieren.  
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Abbildung 3.5: Dreistoffdiagramm zur Darstellung des Einsatzbereiches der biologischen Trocknung 
 
In der praktischen Anwendung kann man davon ausgehen, dass nicht alle möglichen 
Zusammensetzungen von Inputmaterialien vorkommen, so dass nur ein relevanter Input-
bereich von Feststoffen betrachtet zu werden braucht. Aus Sicht des Trocknungsprozesses 
lassen sich fünf wesentliche Materialklassen, mit A-E gekennzeichnet, ausmachen. Sie 
werden in der Abbildung 3.5 zu einzelnen Bereichen der Zusammensetzung zugeordnet. Es 
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ist zu betonen, dass es sich hier um eine qualitative Darstellung handelt, in der Wirklichkeit 
verlaufen die Bereichsgrenzen weder gerade noch trennen sie die Bereiche exakt, vielmehr 
ist von einem fließenden Übergang auszugehen.  
Die Zusammensetzung A charakterisiert trockene Materialien, die keiner weiteren Trocknung 
bedürfen. Zur Beschreibung dieses Zustandes hat sich der Begriff trockenstabil durch-
gesetzt. Im Umkehrschluss folgt, dass die Hygienisierung dieser Materialklasse mit biolo-
gisch produzierter Wärme nicht möglich ist. Als Beispiel können saubere Verpackungs-
materialien aus der Sortierung von Leichtverpackungen genannt werden.  
Im Bereich B findet man optimale Startbedingungen für die aerobe biologische Behandlung. 
Die konkrete Ausführung des Verfahrens, insbesondere die Gestaltung des Reaktors 
bestimmt den Umfang dieses Bereichs. Restabfälle mit mittlerem Organikgehalt, Sortierreste 
aus der Verpackungssortierung und teilweise auch (trockene) Bioabfälle können zu dieser 
Materialklasse gehören. 
Der Bereich C bildet den Übergang zwischen optimalen Startbedingungen und dem trocken-
stabilen Zustand. Bei Abfällen dieser Klasse besteht das Problem, dass der biologische 
Prozess nicht in dem erforderlichem Maße zustande kommt, da beispielsweise wenig 
feuchte Oberflächen als Bedingung des aeroben Abbaus vorhanden sind. Abhilfe kann durch 
eine dosierte Befeuchtung der Oberflächen geschaffen werden, was allerdings im Gegensatz 
zum primären Prozessziel der Trocknung steht.  
Ein möglicher Bereich D wird durch einen hohen Anteil von für den biologischen Prozess 
irrelevanten Stoffen und von einem zu geringen Anteil an energieliefernden Substanzen 
gekennzeichnet. Der Trocknungsprozess kommt wegen Energiemangel bereits vor Erreichen 
des Zielfensters zum Erliegen. Restabfall mit hohem Inertanteil kann diese Zusammen-
setzung annehmen.   
Schließlich ist ein Bereich E auszumachen, der durch einen sehr hohen Anteil an freiem 
Wasser gekennzeichnet ist. Trotz Vorhandensein von ausreichender leichtabbaubarer 
Organik ist eine aerobe biologische Behandlung nicht möglich. Bioabfälle, mechanisch 
entwässerter und nicht ausgefaulter kommunaler Klärschlamm oder anfallbedingt dem 
Bioabfall ähnliche Reste aus der Verpackungssortierung (Feinfraktion) können in diesen 
Bereich fallen. Bei den Materialgruppen D und E kann eine Zumischung zu anderen Materia-
lien einen möglichen Behandlungsweg bedeuten. 
 
3.2.3.2 Zerlegung des Gesamtprozesses 
Da bei der biologischen Trocknung eine Vielzahl von Teilprozessen gleichzeitig ablaufen und 
dabei voneinander abhängen, handelt es sich um ein hochgradig komplexes System. Das 
Erkennen von Grundzusammenhängen im Reaktor-Abfall-System ist die Grundlage jeder 
weiteren Prozessbewertung und damit auch einer Steuerungsentwicklung. Aus diesem 
Grund soll das vorhandene Wissen über den Prozess systematisiert und Fehlendes 
zunächst theoretisch erarbeitet werden. Ziel der theoretischen Untersuchungen soll es auch 
sein, prinzipielle Eingriffsmöglichkeiten für die Steuerung aufzufinden und mit Bezug zum 
praktischen Einsatz zu bewerten. Dabei wird in fünf Schritten vorgegangen, wobei die 
Betrachtungsebene immer weiter vergrößert wird (siehe Abbildung 3.6). Es wird jeweils 
vereinfachend angenommen, dass sich die darunter liegenden Teilprozesse homogen 
verhalten. Zunächst wird die mikrobielle Aktivität qualitativ untersucht. In einem zweiten 
Schritt wird der Kernprozess, der aerobe biologische Abbau, beschrieben. In einem dritten 
Schritt werden die prozessbestimmenden Austauschvorgänge auf Partikelebene untersucht. 
Viertens wird das homogene Haufwerk und fünftens der Reaktor mit dem gesamten darin 
befindlichen Abfall als eine Einheit betrachtet. An den letzten beiden Ebenen werden praxis-
taugliche Vergleichswerte abgeleitet. 
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Abbildung 3.6: Betrachtungsebenen der theoretischen Prozessanalyse 
 
3.2.3.3 Mikro-Ebene  
Abfallbehandlungsverfahren mit dem Prozessschritt der biologischen Trocknung beruhen auf 
einem aeroben Abbau nativ-organischer Stoffe. Dem aeroben Abbau sind grundsätzlich alle 
biosynthetisch entstandenen Verbindungen zugänglich [SCHLEGEL, 1992]. Ihre Abbaubarkeit 
bzw. Abbaugeschwindigkeit fallen allerdings sehr unterschiedlich aus. Demnach lassen sich 
Ausgangsstoffe durch ein Spektrum von leicht abbaubaren (Zucker, Stärke, Eiweiße, Fette) 
über mittelschwer abbaubaren (Hemizellulose, Zellulose) bis schwer abbaubaren (Lignine, 
Harze, Gerbstoffe) Bestandteilen charakterisieren. 
Der Abbau von organischer Substanz beruht auf der Aktivität von Mikroorganismen. Durch 
ihre Fähigkeit zur Stoffwandlung stellen Mikroorganismenzellen die kleinsten kontinuierlich 
arbeitenden Reaktoren dar [WOLF, 1991]. Die Bezeichnung "Mikroorganismus" weist auf die 
geringe Größe des Individuums hin, die durchschnittlich im µm-Bereich liegt. Aufgrund ihres 
geringen Gewichts werden Mikroorganismen durch Luftströmungen leicht getragen. Daher 
sind sie überall präsent, nur das Milieu entscheidet, welche Typen zur Vermehrung kommen 
[SCHLEGEL, 1992]. Eine Animpfung von Restabfällen vor der biologischen Behandlung ist 
weder erforderlich noch zielführend, da sich die optimale Population aus dem Material ergibt.  
Das Wachstum von Mikroorganismen ist nur im wässrigen Milieu möglich. Alle Edukte, 
Nährstoffe und bei aeroben Mikroorganismen der Sauerstoff, müssen in gelöster Form 
vorliegen. Somit ist beim Abbau von festen oder gasförmigen organischen Substanzen ein 
Phasenwechsel erforderlich, der unter Umständen der geschwindigkeitsbestimmende Schritt 
des Gesamtprozesses werden kann.  
Die Vielfalt der zum Wachstum und der Vermehrung notwendigen Stoffwechselprozesse 
erfordert ihre bestmögliche Koordination [SCHLEGEL, 1992]. Dabei besteht jeder Stoffwech-
selweg aus mehreren Reaktionen, wobei für jeden Umwandlungsschritt ein anderes speziel-
les Enzym verantwortlich ist. Enzyme sind Biokatalysatoren, die durch Bildung von vorüber-
gehenden Enzym-Substrat-Komplexen die Aktivierungsenergie einer Reaktion absenken. Sie 
ermöglichen, dass die Reaktionen bei "normalen" Temperaturen ablaufen. Dies ist ein 
wesentlicher Vorteil der biologischen gegenüber der thermischen Stoffwandlung. Aus diesem 
Grund wird der aerobe Abbau auch als "kalte Verbrennung" bezeichnet.  
Die Stoffumwandlung wird zur Gewinnung von biochemisch nutzbarer Energie und zur 
Synthese von Bausteinen und Makromolekülen zum Aufbau von körpereigenen Substanzen 
durchgeführt. Mikroorganismen haben Mechanismen entwickelt, mit denen sie sich an 
wechselnde Umweltbedingungen anpassen und den Fluss der Metabolite durch Stoffwech-
selwege optimal aufeinander abstimmen können. Einerseits wird die Enzymbildung gesteu-
ert, andererseits kann die Enzymaktivität verändert werden. Da die Enzyme angepasst an 
die Anforderungen produziert und eingesetzt werden, ist ein Mikroorganismus ein auto-
katalytisch arbeitendes System. Die Enzymaktivität und damit die Reaktionsgeschwindigkeit 
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bei der Stoffwandlung wird von der Temperatur beeinflusst und verdoppelt sich etwa aller 10 
K bis zum Erreichen einer maximalen Aktivität (van't Hoff'sche Regel).  
Die Geschwindigkeit des mikrobiellen Abbaus ist an die Wachstumsgeschwindigkeit der 
Mikroorganismen gekoppelt. Unter Wachstum wird die Zunahme von lebender Substanz 
(Zellzahl, Biomasse) verstanden [SCHLEGEL, 1992]. Das Prinzip des Wachstums kann am 
Beispiel einer diskontinuierlichen Kultur vorgestellt werden (siehe Abbildung 3.7).  
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Abbildung 3.7: Phasen des mikrobiellen Wachstums 
 
Es lassen sich vier charakteristische Wachstumsphasen erkennen. Die Ausprägung der 
einzelnen Phasen wird vom Mikroorganismus-Substrat-Gemisch und den herrschenden 
Milieubedingungen bestimmt. In der ersten Lag-Phase adaptieren sich die bereits vorhande-
nen Mikroorganismen an ein neues Milieu. Viele Faktoren, wie die Art der Vorkultur, die 
Medienzusammensetzung oder das Alter der Zellen, haben einen Einfluss darauf, wie lange 
die Zellen benötigen, ihre Transportsysteme für die neuen Substrate umzustellen und die 
zum Substratabbau und Stoffwechsel benötigten Enzyme zu bilden. Mit Fortschreiten der 
Umstellung fangen die Zellen an sich zu vermehren. In der zweiten exponentiellen Phase 
erreicht das Wachstum die größtmögliche Geschwindigkeit. Solange keine Substratlimitation 
vorliegt, ist die Wachstumsgeschwindigkeit konstant. Die dritte stationäre Phase ist erreicht, 
wenn sich die Masse der Mikroorganismen nicht mehr ändert. Es stellt sich ein dynamisches 
Gleichgewicht zwischen dem Absterben und der Entstehung einzelner Zellen ein. Neben 
einer Substratlimitation können eine hohe Populationsdichte, eine Sauerstofflimitierung oder 
die Ansammlung von toxischen Stoffwechselprodukten (Produktinhibierung) den Übergang in 
die stationäre Phase herbeiführen [SCHLEGEL, 1992]. In der letzten letalen Phase 
(Absterbephase) nimmt die Zellzahl, wegen Verbrauch der Substanzen oder toxischer 
Bedingungen, wieder ab.    
Mikroorganismen lassen sich nach unterschiedlichen Kriterien klassifizieren. Im Bezug auf 
die biologische Trocknung ist die Einteilung bezüglich des Verhältnisses zu Sauerstoff, der 
optimalen Temperatur und dem pH-Wert von besonderer Bedeutung.  
Obligat aerobe Mikroorganismen können chemische Energie ausschließlich durch Sauer-
stoffatmung verwerten, während für anaerobe Mikroorganismen der Sauerstoff toxisch wirkt. 
Fakultativ anaerobe Mikroorganismen wachsen sowohl in Gegenwart als auch in Abwesen-
heit von Sauerstoff. Der Energiegewinn beim aeroben Abbau ist deutlich höher, weil auf 
diesem Weg ein vollständiger Abbau der Originalsubstanzen erreicht werden kann, während 
beim anaeroben Abbau immer unvollständig oxidierte Reaktionsprodukte entstehen.  
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Dies kann am Beispiel des Glukoseabbaus verdeutlicht werden: 
 stöchiometrische Abbaugleichung Energiegewinn 
aerober Abbau: C6H12O6 + 6 O2   6 CO2 + 6 H2O + 2880 kJ 
anaerober Abbau: C6H12O6  3 CO2 + 3 CH4 + 405 kJ 
 
Im Hinblick auf die Temperaturoptima lassen sich die Mikroorganismen im Arbeitsbereich der 
biologischen Trocknung wie folgt einteilen [SCHLEGEL, 1992]: 
• psychrophile Mikroorganismen erreichen ihre maximalen Wachstumsraten unter 
20°C,  
• mesophile Mikroorganismen zwischen 20 und 42°C und  
• thermophile Mikroorganismen oberhalb von 40°C mit einer Wachstumsgrenze bei 
70°C.  
Letztere haben absolut gesehen die höchste Wachstumsgeschwindigkeit und erreichen auch 
die höchste Abbauleistung. Im Übergangsbereich zwischen meso- und thermophilen 
Mikroorganismenpopulationen ist die Abbauleistung klein, weil für beide Gruppen ungünstige 
Temperaturen herrschen.    
Während der Behandlung von Abfällen mit hygienisch bedenklichen Bestandteilen ist deren 
Hygienisierung von großer Bedeutung. Aus der Kompostierung von Bioabfällen ist bekannt, 
dass die meisten lebenden Zellen von pathogegenen Mikroorganismen bei Temperaturen 
oberhalb von 60°C in wenigen Stunden bis Tage abgetötet werden [KNOBLAUCH, 2001]. Bei 
der Behandlung von Restabfällen mit gleichem Ursprung der leichtabbaubaren biogenen 
Substanzen ist von einer ähnlichen Hygienisierungseffekt auszugehen.  
Bezüglich des optimalen pH-Wertes verhalten sich die meisten Mikroorganismen neutrophil 
(pH-Wert um 7) oder mögen leicht alkalisches Milieu (pH-Wert um 8). Viele Mikroorganismen 
stoßen organische Säuren als Stoffwechselprodukte aus, können aber diese selber nicht 
tolerieren. Damit kommt einer von außen bewirkten Einhaltung eines bestimmten pH-Wertes 
eine wichtige Rolle zu. Bei Festbettprozessen, wie die biologische Trocknung, erscheinen als 
technische Möglichkeiten zur Lösung des Problems die Mischung von Materialien vor einer 
Behandlung und die Verdünnung der Säuren durch Wasserzugabe. Bei der Anwendung von 
dynamischen Reaktoren können diese Eingriffe auch während des Prozesses ausgeführt 
werden. 
 
3.2.3.4 Partikelebene 
Aerobe Abbauprozesse werden in unterschiedlichen Größenordnungen und Komplexität 
angewandt. Bei den klassischen biochemischen Prozessen in der Pharmaindustrie werden 
auf einem definierten Nährmedium aus einzelnen Stoffen gezielt einzelne Mikroorganismen-
arten kultiviert. Ein wenig komplexeres System liegt bei Produktionsprozessen in der 
Nahrungsmittelindustrie mit wenigen Stoffen und wenigen Mikroorganismen vor, z.B. bei der 
Protein- oder Backhefeherstellung. Bei der biologischen Behandlung von heterogenen 
Abfallstoffen ist davon auszugehen, dass sowohl substratseitig als auch bei den Mikro-
organismen ein hochgradig komplexes System vorliegt (siehe Abbildung 3.8). Eine quantita-
tive formalkinetische Beschreibung des Abbaus erscheint daher unmöglich.  
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Abbildung 3.8: Schematische Darstellung der Komplexität biotechnologischer Prozesse 
 
Eine andere Herangehensweise zur Prozessbeschreibung ist die Aufstellung von empiri-
schen Modellen auf Grundlage von Messungen. Dabei ist die Maßstabsabhängigkeit von 
Stoff- und Wärmeaustauschprozessen zu beachten, da die Größe des Untersuchungs-
raumes die Ergebnisse wesentlich beeinflussen kann.  
In der Fachliteratur findet man zahlreiche mathematische Modelle für die Kinetik des aeroben 
Abbauprozesses bzw. dessen technischer Umsetzung der Rotte. In der Regel handelt es 
sich dabei um beschreibende Modelle, die ein gemessenes Systemverhalten mathematisch 
nachbilden. Ohne eine Sensibilitätsanalyse der Parameter, vor allem zu Eigenschaften der 
Substanz, den Versuchsbedingungen und der Reaktorgröße, gelten die Modelle nur lokal für 
das eine konkret untersuchte Material-Reaktor-System. Zu den aeroben Modellen findet man 
vergleichende Analysen in der Literatur, z.B. bei SCHOLWIN, 2004 und MASON, 2006. Die 
beiden Autoren haben insgesamt etwa 50 Modelle aus den letzten 20 Jahren untersucht und 
ausgewertet.  
An dieser Stelle lässt sich kritisch feststellen, dass es derzeit eine tiefe Kluft zwischen 
Ergebnissen aus der Modellierung von biologischen Prozessen und der Umsetzung derer 
Ergebnisse in der Praxis liegt. Dies ist eher auf die beschränkte Praxistauglichkeit der 
entwickelten Modelle als auf das Desinteresse aus der Praxis zurückzuführen.  
Das Zusammenwirken der gesamten Mikroorganismenpopulation bei einer gegebenen 
Substratzusammensetzung ergibt die von außen beobachtbaren charakteristischen Zeit-
verläufe einzelner Prozessparameter. Als eine wesentliche Größe für die Beschreibung des 
Prozessverlaufes hat sich die Temperatur etabliert. Dabei ist jedoch zu beachten, dass die 
im Medium gemessene Temperatur eine thermodynamische Zustandsgröße ist, die im 
speziellen Fall von der mikrobiellen Aktivität und von der Art der Prozessführung gemeinsam 
bestimmt wird. Verlauf und Wert der Temperatur können durch den formalen 
Zusammenhang 
 
Abbau  Wärmeproduktion  gespeicherte Wärme (= Wärmeproduktion - Wärme-
abfuhr - Wärmeverluste)  Wärmekapazität  Temperatur 
 
erklärt werden. Sie darf daher nicht als objektive Führungsgröße angesehen werden. Ebenso 
ungeeignet ist die in der Gasphase gemessene Kohlendioxidkonzentration als Führungs-
größe, da diese von der Prozessführung direkt abhängig ist; das kann durch den formalen 
Zusammenhang  
 
Abbau  CO2-Produktion  eingestellter Belüftungsstrom  CO2-Konzentration  
 
erklärt werden.  
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Die mit dem Abbau und der Wärmeproduktion gekoppelte Kohlendioxidproduktion erscheint 
zunächst als einziges unabhängiges Maß zur Beschreibung der biologischen Aktivität. 
Für die theoretische und überschlägige Bilanzierung des Prozesses ist eine Vorstellung über 
die Zusammensetzung des abgebauten Materials notwendig. Die stöchiometrische 
Gleichung des vollständigen aeroben Abbaus kann wie folgt in allgemeiner Form angegeben 
werden: 
33NH2O2H22CO22Odcba NHOHCOONOHC ⋅ν+⋅ν+⋅ν→⋅ν+   (3.1) 
Das organische Material wird dabei mit einer Summenformel angegeben. In der Literatur 
findet man verschiedene Summenformeln für organische Substanzen, wobei nicht konkrete 
Stoffe, sondern einzelne Stoffgruppen durchschnittlich beschrieben werden. In der Anlage 2 
sind einige Summenformeln für Abfallstoffe aus der Literatur angegeben.  
Unter Annahme der Gültigkeit der Abbaugleichung 3.1 können aus messbaren Parametern, 
vor allem aus der Sauerstoffzehrung und der Kohlendioxidproduktion, auf den nicht direkt 
messbaren Abbau geschlossen werden. Wesentlicher Informationsträger ist dabei der 
Respirationskoeffizient (RQ), der das Molverhältnis zwischen produziertem Kohlendioxid und 
veratmetem Sauerstoff wiedergibt:  
2O
2CORQ
ν
ν
=  
Der Respirationskoeffizient liegt bei leichtabbaubaren Substanzen bei 1 (Kohlenhydrate) und 
hat seinen niedrigsten Wert bei etwa 0,7 für Fette und Öle. Ein sinkender Respirations-
koeffizient kann auf die Verschiebung des Abbauschwerpunktes hindeuten, woraus indirekt 
auf die Zusammensetzung der verfügbaren Substanzen geschlossen werden kann. Ein 
Respirationskoeffizient größer als 1 ist ein typischer Indikator für das Vorhandensein anae-
rober Abbauprozesse. Im Hinblick auf die biologische Trocknung, bei der der Abbau leicht-
abbaubarer Bestandteile bestimmend ist, wird bei späteren Betrachtungen aus einem 
Respirationskoeffizienten bei 1 ausgegangen.  
Die Erträge von Kohlendioxid und Wasser bezogen auf die umgesetzte Substratmenge 
werden aus den stöchiometrischen Koeffizienten berechnet:  
Massenerträge pro kg abgebauter Trockensubstanz (kg/kgoTS): 
oTS
2CO2CO
oTS/2CO M~
M~
Y
⋅ν
=   bzw. 
oTS
O2HO2H
oTS/O2H M~
M~
Y
⋅ν
=    
Stoffmengenerträge pro kg abgebauter Trockensubstanz (mol/kgoTS): 
oTS
2CO
oTS/2CO M~
Y~
ν
=  bzw. 
oTS
O2H
oTS/O2H M~
Y~
ν
=   
Aus der stöchiometrischen Abbaugleichung für Glukose 
 
 C6H12O6 + 6 O2   6 CO2 + 6 H2O 
 
werden folgende Erträge berechnet: 
oTS/2COY = 1,47 kg/kg  bzw. oTS/2COY = 0,6 kg/kg 
oTS/2COY
~
= 33,3 mol/kg bzw. oTS/O2HY
~
= 33,3 mol/kg 
Während des aeroben Abbaus wird eine nicht unerhebliche Menge an Wasser produziert. 
Bei der Stoffgruppe Fette und Öle wird massenmäßig betrachtet mehr Wasser produziert als 
Organik abgebaut. Bei der biologischen Trocknung ist die Wasserproduktion insofern von 
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Bedeutung, da auch das produzierte Wasser aus dem System über die Gasphase ausge-
tragen werden muss und damit der Wirkungsgrad des Gesamtprozesses vermindert wird. 
Das Verhältnis zwischen der Wasserproduktion und der messbaren Kohlendioxidproduktion 
wird durch die folgende Formel angegeben (mol/mol): 
2CO
O2H
2CO/O2HY
~
ν
ν
=    
Die beim aeroben Abbau freigesetzte Energiemenge kann annähernd mit dem Brennwert 
des abgebauten Materials angegeben werden. Für Abfallgemische findet man in der Literatur 
Angaben in einer Spanne zwischen 18.000 - 21.000 kJ/kgoTS [HAUG, 1993; KROGMANN, 1994; 
PAAR, 2000].  
Auf dieser Grundlage lässt sich die auf die CO2-Bildung bezogene Reaktionsenthalpie, d.h. 
die während der Bildung von einer Mengeneinheit CO2 freigesetzte Wärme, bestimmen: 
oTS/2CO
o
B Y~
H
h∆ = .  
Für Glukose mit einem Brennwert von 16.000 kJ/kg liegt diese Reaktionsenthalpie bei 
Bh∆ = 480 kJ/molCO2.  
 
Unter Einbeziehung von Grundlagenkenntnissen aus der Kompostierung lassen sich die 
optimalen Startbedingungen des aeroben Abbaus ableiten [HAUG, 1993; KROGMANN, 1994]:  
• Wassergehalt  50-55 Ma.-% (in der abbaubaren Substanz) 
• Porenverhältnis 25-30 Vol.-% (zur Gewährleistung der Durchströmbarkeit) 
• pH-Wert  6..8  
• C/N-Verhältnis 25..35:1. 
Da der biologischen Trocknung der gleiche Kernprozess zur Grunde liegt, gelten diese 
Anforderungen uneingeschränkt. Eine restabfallbezogene Diskussion realer Startbedingun-
gen führt zu folgenden Aussagen: 
• Ein niedriger Anfangswassergehalt in der abbaubaren Substanz kann nur dann die 
Trocknungszeit verkürzen, wenn das vorhandene Wasser an den Stellen des aero-
ben Abbaus, d. h. an den freien Oberflächen, verteilt ist. Andernfalls ist eine 
Befeuchtung für den Start des biologischen Prozesses notwendig (siehe Material-
klasse B in Abbildung 3.5). 
• Bei feinen, z.B. mechanisch vorbehandelten (zerkleinerten, gesiebten), Rest-
abfällen kann die Durchströmbarkeit des Haufwerks bei einem hohen Wassergehalt 
beeinträchtigt werden. Die Verdichtung wegen der statischen Last und das Auftre-
ten von Presswasser können insbesondere in tieferen Bereichen eines Haufwerks 
zu einer drastischen Reduzierung der Porosität führen. Als Folge kann die Sauer-
stoffversorgung behindert werden.    
• Es sind Anfangszusammensetzungen des Abfalls vorstellbar, bei denen durch 
seine Vorgeschichte (Lagerung im Sammelbehälter, Transport) bereits vor Beginn 
der Behandlung hohe Konzentrationen an organischen Säuren vorliegen und damit 
ein sehr niedriger pH-Wert (4...5) herrscht. Mit Hilfe einer Wasserzugabe können 
die Säuren so verdünnt werden, dass sich Populationen von säuretoleranteren 
Mikroorganismen in größerem Maße ausbilden können. Hinweise auf einen 
derartigen Einsatz der Befeuchtung konnten in der Literatur nicht gefunden werden.  
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• Ähnlich der Kompostierung von Bioabfällen kann bei der Verarbeitung von mecha-
nisch vorbehandelten Restabfällen ein enges C/N-Verhältnis in der abbaubaren 
Organik auftreten. Dies macht sich in erster Linie in der Bildung und im Austrag von 
Ammoniak über die Abluft bemerkbar. Bei der Restabfallbehandlung ist dieser 
Stickstoffverlust weniger im Prozess als in peripheren Einrichtungen (Abluft-
reinigung) von Bedeutung.  
 
3.2.3.5 Makro-Ebene  
a) Trocknungsprinzip 
Bei der biologischen Trocknung strömt die trockene und in der Regel kalte Luft vorzugsweise 
von unten nach oben durch das Haufwerk. Auf ihrem Weg erwärmt sich die Luft und wird 
gleichzeitig mit Wasserdampf beladen (siehe Abbildung 3.9). Dies ist als wesentlicher Vorteil 
gegenüber der klassischen konvektiven Trocknung von Haufwerken mit Warmluft 
hervorzuheben, da theoretisch alle Partikel und nicht nur eine obere Schicht von ihnen für 
die Trocknungsluft erreichbar ist.   
 
trockener Luftstrom
Wasserdampfstrom
Haufwerk
zunehmender
Massestrom
  
Abbildung 3.9: Prinzipschema der Durchströmungstrocknung  
 
Bei ausreichend niedriger Strömungsgeschwindigkeit des trockenen Luftstromes kann lokal, 
auf Partikelebene betrachtet, ein thermodynamisches Gleichgewicht zwischen der Flüssig- 
und der Gasphase angenommen werden. Die Trocknungsluft kann bis zur Sättigung 
Wasserdampf aufnehmen. In diesem Sinne kann die biologische Trocknung als ein Spezial-
fall der Durchströmungstrocknung aufgefasst werden. Besonderheit dabei ist, dass die 
Trocknungsenergie zur Verdunstung der Wasserflüssigkeit durch biologische Aktivität von 
Mikroorganismen, also innerhalb des Trocknungsgutes, bereitgestellt wird. Dies ist ein 
wesentlicher Unterschied gegenüber herkömmlichen Systemen der Durchströmungs-
trocknung, in denen die benötigte Energie schon zur Trocknungsbeginn im vorgeheizten 
Feststoff-Flüssigkeits-Matrix gespeichert ist oder die durchströmende warme Luft die 
Trocknungsenergie in das Haufwerk hineintransportiert.  
Die effektive Trocknungsleistung wird durch den Wasserdampfstrom beim Verlassen des 
Haufwerks bestimmt. Bei heterogener Eigenschaftsverteilung, z.B. bei umkehrendem 
Temperaturprofil im Haufwerk, kann eine Rekondensation von Wasserdampf zur Umlage-
rung von Flüssigkeit führen [PEUKER und STAHL, 2002]. 
 
b) Bilanzen für Erhaltungsgrößen 
Für die prinzipielle Betrachtung der Erhaltungsgrößen im Haufwerk wird eine heterogene 
Modellvorstellung zu Grunde gelegt. In einem differentiellen Volumenelement dV werden die 
Fest- und Flüssigphase auf der einen Seite und die Gasphase auf der anderen Seite 
getrennt von einander betrachtet. Es wird eine unendliche Ausdehnung in x- und y-Richtung 
angenommen. Damit darf das System auf eine eindimensionale Form reduziert untersucht 
werden. 
(Darstellung nach   
PEUKER und STAHL, 2002)
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Stoffbilanz  
Die wichtigste Stoffbilanz der Trocknung ist die Wasserbilanz. Das bilanzierte Wasser liegt 
entweder als Flüssigkeit an den Oberflächen des Feststoffs oder als Wasserdampf in der 
Gasphase vor (siehe Abbildung 3.10). Diese zwei Aggregatzustände werden nachfolgend mit 
den Indizes W und WD gekennzeichnet. 
 
Fest- und Flüssigphase Gasphase
z
z  dz+
 
Abbildung 3.10: Massebilanz für ein differentielles Volumenelement des Haufwerks 
 
Die Änderung der Wassermasse in der Feststoff-Flüssigkeits-Matrix setzt sich aus dem 
verdunsteten Wasser und der durch die biologische Aktivität produzierten Wasserflüssigkeit 
zusammen: 
( ) dVmdVmdM
t prod,WVW
⋅+⋅−=
∂
∂
&&  (3.2) 
   
Die Änderung der Masse der feuchten Luft im gleichen Volumenelement wird durch den 
konvektiven Term der Strömung sowie durch den Verdunstungsstrom als Quellterm 
bestimmt: 
 ( ) ( ) dVmdAJJdM
t Vdzz,nass,Lz,nass,Lnass,L
⋅+⋅−=
∂
∂
+ &
&&  (3.3) 
 mit dz
z
J
JdJJ z,nass,Lz,nass,Ldzz,nass,Lz,nass,L ⋅∂
∂
−=−=− +
&
&&&  
Bei der gerichteten, aktiven Durchströmung des Haufwerks kann die Diffusion vernachlässigt 
werden. Die Masse und die Massestromdichte lassen sich durch die Beziehungen 
dVdM nass,Lnass,L ⋅ρ=   
bzw.  
znass,L
nass,Lnass,Lnass,L
z,nass,L uA
V
A
M
J ⋅ρ=
⋅ρ
==
&&
&  
ausdrücken. Diese Beziehungen in die Gleichung 3.3 eingesetzt, erhält man:  
( ) ( )
V
znass,LnassL, m
z
u
t
&+
∂
⋅ρ∂
−=
∂
ρ∂
 
Im stationären Zustand gilt:  
 
( )
V
znass,L m
z
u
0 &+
∂
⋅ρ∂
−=  
WdM  
prod,Wm&  
Vm&  
dzz,nass,LJ +&
z,nass,LJ&
nass,LdM
(Darstellung nach   
PEUKER und STAHL, 2002)
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Wegen der positiven Quellstromdichte Vm&  bei der Trocknung nimmt der Massestrom in 
Strömungsrichtung zu. Bei gleichzeitig sinkender Dichte der feuchten Luft infolge Beladung 
nimmt auch der Volumenstrom zu. Es entsteht eine sich ausdehnende Strömung, die bei der 
Untersuchung von Strömungsverhältnissen zu beachten ist. An dieser Stelle wird auf die 
Literatur von ähnlichen Problemstellungen hingewiesen (z.B. SOHNEMANN, 2005).  
Der Massestrom der feuchten Luft lässt sich aus dem trockenen Luftstrom und der Beladung 
bestimmen:  
( )X1JJ z,tr,Lz,nass,L +⋅= &&  
Damit gilt für die Wasserbilanz aus Gleichung 3.3: 
( ) ( )( ) dVmdV
z
X1J
dM
t V
z,tr,L
nass,L ⋅+⋅∂
+⋅∂
−=
∂
∂
&
&
 (3.4)  
Im stationären Zustand ist die Änderung der Gasmasse im differentiellen Volumenelement 
Null:  
( )( )
V
z,tr,L m
z
X1J
0 &
&
+
∂
+⋅∂
−=  (3.5)  
Daraus folgt: 
( )( )
z
X1J
m z,tr,LV ∂
+⋅∂
=
&
&   bzw. 
( )
z
XJX1
z
J
m ztr,L,
ztr,L,
V ∂
∂
⋅++⋅
∂
∂
= &
&
&  (3.6) 
 
Nach Gleichung 3.6 ist eine Verdunstung nur dann möglich, wenn der trockene Gasstrom 
und/oder die Beladung in z-Richtung zunehmen.  
In durchströmten Haufwerken ist der erste Term Null oder negativ. Ein positiver Verduns-
tungsstrom kann nur dann erzielt werden, wenn positiver Beladungsgradient in Strömungs-
richtung vorliegt. Bis zum Erreichen des Sättigungszustandes ist dies ohne Temperatur-
änderung möglich. Wird der Sättigungszustand der Luft erreicht, so kann wegen der Tempe-
raturabhängigkeit der Sättigung nur durch einen positiven Temperaturgradienten in 
Strömungsrichtung die Triebkraft für die Verdunstung aufrechterhalten werden.  
Im Hinblick auf die biologische Wärmeproduktion kann man an dieser Stelle einen Zielkonflikt 
feststellen: der für die Verdunstung notwendige Temperaturgradient steht im Gegensatz zu 
der Temperaturanforderung der optimalen biologische Aktivität.  
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Wärmebilanz 
Der Temperaturgradient in Strömungsrichtung kann über eine Wärmebilanz bestimmt 
werden. Diese wird für das gleiche Volumenelement wie die Massebilanz aufgestellt (siehe 
Abbildung 3.11).  
Fest- und Flüssigphase Gasphase
z
z  dz+
 
Abbildung 3.11: Wärmebilanzen für ein differentielles Volumenelement des Haufwerks  
 
Die Änderung der inneren Energie des feuchten Materials (Index M) im differentiellen Volu-
menelement wird von dem Term für die Wärmeleitung sowie von den Quelltermen für die 
Wärme des verdunsteten Wasserstromes, für die Wärme zur Erwärmung des eintretenden 
feuchten Luftstromes und für die biologische Wärmeproduktion bestimmt:  
( ) ( ) dVqdVqdVhdAKKdH
t prodErwVdzz,WLz,WLM
⋅+⋅−⋅−⋅−=
∂
∂
+ &&
&&&  (3.7) 
Für die einzelnen Terme der Gleichung 3.7 gilt: 
• Die Änderung der inneren Energie des Materials lässt sich aus der Temperatur-
änderung berechnen: 
( ) ( )
t
dVcdH
t MMM ∂
ϑ∂
⋅⋅ρ⋅=
∂
∂
 (3.8) 
• Die Wärmeleitung im Material wird durch die FOURIER-Gleichung beschrieben: 
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
∂
ϑ∂
⋅λ−=
z
K z,WL&      
Damit wird der konduktive Term zu: 
dz
zz
KK dzz,WLz,WL ⋅⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
∂
ϑ∂
⋅λ
∂
∂
=− +&&  (3.9) 
• Die Enthalpie des verdunsteten Wassers wird aus dem Massestrom und der 
spezifischen Enthalpie bei der jeweiligen Temperatur berechnet, womit die 
Kopplung zur Stoffbilanz gegeben ist: 
VV,WDV mhh && ⋅=  (3.10) 
Die Gleichungen 3.8, 3.9 und 3.10 in 3.7 eingesetzt wird die Bilanzgleichung der festen 
Phase zu: 
( ) dVqqmh
zzt
dVc prodErwVV,WDMM ⋅⎟⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎝
⎛
+−⋅−⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
∂
ϑ∂
⋅λ
∂
∂
=
∂
ϑ∂
⋅⋅ρ⋅ &&&  (3.11) 
 
(Darstellung nach   
PEUKER und STAHL, 2002)
MdH  
prodq&  
Erwq&  
dzz,nass,LK +&
z,nass,LK&     
dzz,WLK +&  
z,WLK&  
Vh&  
nass,LdH
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Die Wärmebilanz für die Gasphase wird über die Enthalpieänderung des Gases im Volu-
menelement aufgestellt. Diese wird von dem Term des konvektiven Transports sowie von 
den Quelldichten für die Wärme des verdunsteten Wassers und für die Lufterwärmung 
bestimmt (die Wärmeleitung in der Gasphase kann gegenüber dem konvektiven Transport 
vernachlässigt werden): 
( ) ( ) dVqdVhdAKKdH
t ErwVdzz,nass,Lz,nass,Lnass,L
⋅+⋅+⋅−=
∂
∂
+ &
&&&  (3.12) 
Für die einzelnen Terme der Gleichung 3.12 gilt: 
• Die Enthalpie der feuchten Luft wird aus dem Massestrom der trockenen 
Trocknungsluft und der spezifischen Enthalpie berechnet: 
z,tr,Lz,nass,L JhK && ⋅=   (3.13) 
Damit wird der konvektive Term zu: 
( )
dz
z
Jh
KdKK z,tr,Lz,nass,Ldzz,nass,Lz,nass,L ⋅∂
⋅∂
−=−=− +
&
&&&  (3.14) 
• Die Enthalpie des verdunsteten Wassers und die Wärme bei der Lufterwärmung 
sind dem Betrage nach gleich den Quelldichten bei der Betrachtung des Feststoffs.   
Die Gleichungen 3.10 und 3.14 in 3.12 eingesetzt wird die Bilanzgleichung der Gasphase zu: 
( ) dVqmh
z
)Jh(
dH
t ErwVV,WD
z,tr,L
nass,L ⋅⎟⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎝
⎛
+⋅+
∂
⋅∂
−=
∂
∂
&&
&
 (3.15) 
 
Unter Vernachlässigung der Enthalpieänderung in der Gasphase lässt sich mit den 
Gleichungen 3.11 und 3.15 die Bilanzgleichung des gesamten Systems angeben: 
( ) ( ) dVq
z
Jh
zzt
dVc prod
z,tr,L
MM ⋅⎟⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎝
⎛
+
∂
⋅∂
−⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
∂
ϑ∂
⋅λ
∂
∂
=
∂
ϑ∂
⋅⋅ρ⋅ &
&
  
Nach Umformung erhält man: 
( ) prodz,tr,Lz,tr,L2
2
MM qz
J
h
z
hJ
zt
c &
&
& +
∂
∂
⋅−
∂
∂
⋅−
∂
ϑ∂
⋅λ=
∂
ϑ∂
⋅ρ⋅  (3.16) 
Da die spezifische Enthalpie nichtlinear von der Temperatur abhängt, ist die Gleichung 3.16 
eine nichtlineare inhomogene partielle Differentialgleichung, die analytisch nicht gelöst 
werden kann. 
 
c) Schlussfolgerung 
Wie durch Aufstellung der wichtigsten Bilanzen beleuchtet wurde, liegt bei der biologischen 
Trocknung ein komplexes System vor. Wegen der sehr großen Parametervariation erschei-
nen Simulationsrechnungen zur Ableitung von praktisch anwendbaren Ergebnissen zur 
Beschreibung des Haufwerks nicht sinnvoll. Es lässt sich allerdings bereits an diesem Stand 
der Betrachtungen zeigen, dass ein System vorliegt, das durch Eigenschaftsgradienten 
gekennzeichnet ist. Im Hinblick auf das erweiterte Prozessziel, die Produktion eines weiter-
verarbeitbaren Materials mit eingeengten Eigenschaften, ist dies ungünstig. Daher kann nur 
durch längere Prozesszeiten, während der bestimmte Bereiche des Haufwerks am Prozess 
nicht mehr aktiv teilnehmen, die geforderte Produktqualität erreicht werden. 
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Da die Eingriffsmöglichkeiten in eine statische Prozessführung auf die Änderung der Zuluft-
menge und -zustand beschränkt sind, ist eine Aufhebung der Gradienten nicht möglich. Eine 
echte Möglichkeit wird nur durch die Dynamisierung des Prozesses durch regelmäßige 
Umschichtung des Haufwerks gegeben. Die Anwendung eines Drehrohrreaktors wird im 
Kapitel 3.2.4 ausführlich untersucht. 
 
3.2.3.6 Haufwerksebene  
Ziel folgender Betrachtungen ist es, die zu erwartenden Leistungsparameter der biologischen 
Trocknung unter idealen Bedingungen (gleichmäßige Durchströmung, homogene Eigen-
schaften), zu bestimmen. Wegen des fehlenden Praxisvergleiches können die zur Bewertung 
der Versuchsergebnisse benötigten Vergleichswerte nur auf diesem Wege erarbeitet 
werden. Eine solche Vorgehensweise beruht auf der Tatsache, dass mit einem dynamischen 
Reaktor zumindest unter idealen Bedingungen eine solche Homogenität erreicht werden 
kann.  
 
a) Ermittlung des spezifischen Luftbedarfs 
Die in den Reaktor eingeführte Luft wird im Haufwerk erwärmt und mit Wasserdampf bela-
den. Die Beladung hängt vom Partialdruck des Wasserdampfes ab [DITTMANN, 1998]:  
*
WD
*
WD
WD
WD
L
W
pp
p622,0
pp
p
M~
M~X
⋅ϕ−
⋅ϕ
⋅=
−
=   (3.17) 
mit  )T(pp *WDWD ⋅ϕ=   
und 622,0
mol/g96,28
mol/g18
M~
M~
L
W ≈=     
Der Sattdampfdruck *WDp  kann mit guter Näherung durch eine ANTOINE-Gleichung berechnet 
werden. In der Arbeit wurde dazu folgender Form verwendet: 
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
+°ϑ
−=
CC/
BAexp
mbar
p*WD  
Mit A = 19,016; B = 4064,95; C = 236,25  
 
Die Differenz zwischen Aus- und Eintrittbeladung bestimmt die Verdunstungsleistung VM&  
(Einheit kgWD/h). Ähnlich der Gleichung 3.5 wird die Bilanzgleichung für die Gasphase im 
stationären Zustand aufgestellt: 
( ) VabzutrL, MXXM0 && +−⋅=  (3.18) 
Dabei bedeuten die Indizes zu und ab die Zustände des zu- und abgeführten Luftstromes. 
Der trockene Luftstrom wird als konstant angenommen. Es gilt: 
zu
nassL,
trL, X1
M
M
+
=
&
&  (3.19) 
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Die Dichte der feuchten Luft berechnet sich wie folgt [DITTMANN, 1998]: 
T
p
R
1
R
1
RT
p WD
WDLL
naßL, ⋅⎟⎟
⎠
⎞
⎜⎜
⎝
⎛
−−
⋅
=ρ   (3.20) 
mit )Kkg/(kJ287,0R L =  und )Kkg/(kJ4615,0R WD =    
Damit folgt für den trockenen Luftstrom:  
zu
zunass,L,zunass,L,
trL, X1
V
M
+
ρ⋅
=
&
&  (3.21) 
Der trockene Luftstrom kann mit den Gleichungen 3.17 und 3.21 aus den messbaren Größen 
Volumenstrom, Temperatur, relative Luftfeuchte und Gesamtdruck berechnet werden. 
Der spezifische Luftbedarf für die Verdunstung wird als Verhältnis zwischen Volumenstrom 
und Verdunstungsstrom definiert. Er gibt bei gegebener Zuluft- und Abluftkondition die 
Zuluftmenge an, die zur Aufnahme von einer zusätzlichen Masseeinheit Wasserdampf 
erforderlich ist: 
 
V
zunass,L,
gVerdunstun M
V
LB =  oder     
V
zunass,L,
gVerdunstun M
V
LB
&
&
=  
Nach Einsetzen der Gleichungen 3.18, 3.19 und 3.21 erhält man die Berechnungsformel für 
den spezifischen Luftbedarf: 
zu,nass,Lzuab
zu
gVerdunstun
1
XX
X1
LB
ρ
⋅
−
+
=  (3.22) 
  
Die Abbildung 3.12 (oben) und die Abbildung 3.12 (unten) geben für unterschiedliche 
thermodynamische Zustände der Zuluft aus dem Arbeitsbereich der biologischen Trocknung 
den Luftbedarf an. Aus Sicht der Verdunstung ist, solange die Wasserdampfsättigung 
erreicht werden kann, eine hohe Ablufttemperatur wünschenswert, da mit steigender Tempe-
ratur eine exponentiell sinkende Trocknungsluftmenge erforderlich ist. Bei steigender Abluft-
temperatur sinkt auch der Einfluss der Zuluftbeladung auf den Luftbedarf. Aus Sicht des 
mikrobiellen Abbaus ist ein thermophiler Temperaturbereich günstig, so dass nachfolgend 
nur der Bereich 50-75°C der Ablufttemperatur betrachtet wird.  
Im Hinblick auf die noch zu untersuchende Möglichkeit der Umluftführung ist es interessant, 
auch verschiedene Zulufttemperaturen zu untersuchen. Bei angenommener Wasserdampf-
sättigung der Zuluft, was bei der Mischung von kalter Frischluft mit feuchter Umluft der Fall 
wäre, lässt sich erkennen, dass eine große Temperaturdifferenz zwischen Ab- und Zuluft 
anzustreben ist.  
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Abluft: %100ab =ϕ   
 
 
 
 
 
 
Abbildung 3.12: Spezifischer Luftbedarf für die Verdunstung 
 
b) Ermittlung des spezifischen Wärmebedarfes 
Die einströmende Luft erwärmt sich und belädt sich mit Wasserdampf im Haufwerk. Die 
Summe der dazu notwendigen Wärmeenergie ist der Wärmebedarf der Verdunstung. Die 
Wärmebilanz der Gasphase lautet im stationären Zustand ähnlich der Gleichung 3.15: 
( ) ErwVabzutrL, QHhhM0 &&& ++−⋅=  (3.23) 
Der Enthalpiestrom wird aus dem Massestrom und der spezifischen Enthalpie bestimmt : 
hMH trL, ⋅= &&  
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Die spezifische Enthalpie der feuchten Luft wird wie folgt berechnet [DITTMANN, 1998]:  
( ) XhXcch VWD,pL,p ⋅∆+ϑ⋅⋅+=   (3.24) 
mit kg/kJ1c L,p = , kg/kJ86,1c WD,p =  und  
kg/kJ2501hh C0,VV =∆=∆ °      
Für die Wärmebilanz nach Gleichung 3.23 gilt dann: 
( ) ( ) ( )( )zuabVzuzuababWD,pzuabL,ptrL,ErwV XXh∆XXccMQH −⋅+ϑ⋅−ϑ⋅⋅+ϑ−ϑ⋅⋅=+ &&&
 (3.25) 
Der spezifische Wärmebedarf für die Verdunstung wird als Verhältnis zwischen Wärme-
menge und Verdunstungsstrom definiert. Er gibt bei gegebener Zuluft- und Abluftkondition 
die Wärmemenge an, die zur Verdunstung und Erwärmung von einer Masseeinheit Wasser 
erforderlich ist: 
V
ErwV
gVerdunstun M
QH
WB
&
&& +
=  (3.26) 
Nach Einsetzen der Gleichungen 3.18, 3.19 und 3.25 erhält man die Berechnungsformel für 
den spezifischen Wärmebedarf: 
( ) ( )zuab
zuab
zuWD,pL,p
VabWD,pgVerdunstun XX
Xcc
hcWB ϑ−ϑ⋅
−
⋅+
+∆+ϑ⋅=  (3.27) 
 
Der spezifische Wärmebedarf setzt sich aus zwei Teilen zusammen: 
• Der erste Teil beschreibt den Bedarf zur Verdunstung von Wasser bei der gegebe-
nen Ablufttemperatur.  
• Der zweite Teil gibt den Wärmebedarf zur Erwärmung der feuchten Zuluft auf die 
Ablufttemperatur an. 
Der erste Teil ist von der Zuluftkondition unabhängig und ist wegen der hohen Verdampfung-
senthalpie von Wasser wesentlich größer als der zweite Teil. In der Abbildung 3.13 (oben) ist 
der spezifische Wärmebedarf für verschiedene Zulufttemperaturen angegeben. Gesondert 
gekennzeichnet ist der erste Term (WD). Die Abbildung 3.13 (unten) zeigt den prozentualen 
Anteil der Verdunstung am gesamten Wärmebedarf. Demnach beträgt der Anteil für die 
Erwärmung der Zuluft etwa 10-15% des Gesamtwärmebedarfs. Im Umkehrschluss gilt, dass 
eine Erwärmung der Zuluft aus energetischer Sicht nur in diesem Maße das Verdunstungs-
ergebnis beeinflusst. Die Darstellungen bestätigen die Erwartung, dass der hauptsächliche 
Kühlungseffekt im Haufwerk, der zur Aufrechterhaltung der Wärmequelle aus biologischer 
Aktivität erforderlich ist, durch Wasserverdunstung erreicht wird. 
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 * Anteil der Wasserverdunstung am Gesamtwärmebedarf 
 
 
Bedingungen: 
 
Zuluft: C50/40/30/20zu °=ϑ  
 %100zu =ϕ  
 
Abluft: %100ab =ϕ  
Abbildung 3.13: Spezifischer Wärmebedarf der Verdunstung 
 
c) Ermittlung der spezifischen Kohlendioxidproduktion 
Die spezifische Kohlendioxidproduktion für die Verdunstung wird als Verhältnis zwischen 
produzierte CO2-Menge und Verdunstungsstrom definiert. Er gibt die CO2-Menge an, die 
während der Verdunstung und der Erwärmung von einer Masseeinheit Wasser produziert 
wird: 
V
prod,2CO
O2H/2CO M
N
Z
&
&
=  (3.28) 
Sie lässt sich aus der Wärmebilanz des feuchten Feststoffs bestimmen. Diese lautet im 
stationären Fall: 
 ErwVprod QHQ0 &&& −−=  (3.29) 
* 
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Dabei gilt für die Wärmeproduktion: 
 Bprod,2COprod h∆NQ ⋅= &&  (3.30) 
Damit folgt mit Gleichung 3.26: 
B
gVerdunstun
O2H/2CO h∆
WB
Z =  (3.31) 
Die Abbildung 3.14 stellt die spezifische CO2-Produktion der Verdunstung für verschiedene 
Bildungsenthalpien dar. Diese wurden um den für den Glukoseabbau im Kapitel 3.2.3.4 
bestimmten Wert der Bildungsenthalpie ( Bh∆ = 480 kJ/molCO2) gewählt. 
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Bedingungen: 
 
Zuluft C20zu °=ϑ    
 %100zu =ϕ  
 
Abluft: %100ab =ϕ  
 
Reaktionsenthalpie: 
mol/kJ520/480/440h∆ B =
Abbildung 3.14: Spezifische Kohlendioxidproduktion der Verdunstung 
 
d) Betrachtungen zur Kohlendioxidkonzentration in der Abluft 
Aus dem Kohlendioxidstrom und dem trockenen Luftstrom lässt sich unter Annahme eines 
idealen Gasgemisches, der vorausgesetzten Respirationskoeffizient von 1 und der 
Vernachlässigung von Zu- und Abführung von weiteren Gasen (z.B. NH3) die 
Kohlendioxidkonzentration in der Abluft bestimmen. Wird kein Kohlendioxid mit der Zuluft in 
das Haufwerk transportiert so gilt: 
prod,2COverbr,2Otr,L
prod,2CO
ab,2CO NNN
N
c
&&&
&
+−
=   bzw.  
tr,L
prod,2CO
ab,2CO N
N
c
&
&
=  
Der Mengenstrom der Luft wird aus dem trockenen Massestrom und der Molmasse berech-
net: 
L
trL,
tr,L M~
M
N
&
& =  (3.32) 
Wird von einem stationären Zustand ausgegangen, in dem die produzierte Wärme nur zur 
Verdunstung verwendet wird )0t/( =∂ϑ∂ , so kann die CO2-Konzentration in der Abluft mit 
den Gleichungen 3.23, 3.29, 3.30 und 3.32 wie folgt berechnet werden: 
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 L
B
zuab
ab,2CO M
~
h∆
hh
c ⋅
−
=  (3.33) 
 
In der Abbildung 3.15 ist die CO2-Konzentration in Abhängigkeit von der Ablufttemperatur 
dargestellt. Es ist ersichtlich, dass auch bei höheren Ablufttemperaturen und damit niedrige-
ren Volumenströmen die Kohlendioxidkonzentration bei höchstens 7 Vol.-% liegt. Im 
Umkehrschluss kann man bei einem Respirationskoeffizient von ca. 1 eine Rest-Sauerstoff-
konzentration von mindestens 14 Vol.-% erwarten.  
 
0
2
4
6
8
50 55 60 65 70 75
Ablufttemperatur [°C]
C
O
2-
K
on
ze
nt
ra
tio
n 
[V
ol
.-%
]
440 kJ/mol
480 kJ/mol
520 kJ/mol
 
Bedingungen: 
 
Zuluft C20zu °=ϑ    
 %100zu =ϕ  
 0c zu,2CO =  
 
Abluft: %100ab =ϕ  
 
Reaktionsenthalpie: 
mol/kJ520/480/440h∆ B =
Abbildung 3.15: Kohlendioxidkonzentration bei unterschiedlichen Ablufttemperaturen 
 
e) Ermittlung des spezifischen Abbaubedarfs 
Der spezifische Abbaubedarf wird als Verhältnis zwischen Abbauleistung und Verdunstungs-
strom definiert. Er gibt an, wie viel Masseeinheit organischer Trockensubstanz abgebaut 
werden muss, um mit der dabei freigesetzten Wärme eine Masseeinheit Wasser zu 
verdunsten (kgoTS/kgH2O): 
V
oTS
gVerdunstun M
M
AB
&
&
=  (3.34) 
mit 
oTs/2CO
prod,2CO
oTS Y~
N
M
&
& =  (3.35) 
Aus den Gleichungen 3.28, 3.31, 3.34 und 3.35 kann der spezifische Abbau bestimmt 
werden: 
BoTs/2CO
gVerdunstun
gVerdunstun h∆Y~
WB
AB
⋅
=   (3.36) 
 
In der Abbildung 3.16 ist der spezifische Abbaubedarf bei unterschiedlichen Ablufttemperatu-
ren am Beispiel des Glukoseabbaus dargestellt. Es ist ersichtlich, dass im Arbeitsbereich 
etwa 0,2 kg organische Trockensubstanz abgebaut werden muss, um dabei die Wärme zur 
Verdunstung von 1 kg Wasser zu produzieren.  
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Bedingungen: 
 
Zuluft C20zu °=ϑ    
 %100zu =ϕ  
 
Abluft: %100ab =ϕ  
 
Material: Glukose 
kg/mol3,33Y~ oTs/2CO =  
 
Reaktionsenthalpie: 
mol/kJ520/480/440h∆ B =
Abbildung 3.16: Spezifischer Abbaubedarf der Verdunstung 
 
f) Ermittlung der Wasserproduktion und des Wassergehaltes 
Die biologische Abbauaktivität ist mit Wasserproduktion verbunden. Diese kann aus dem 
Massenertrag YH2O/oTS und dem Abbau bestimmt werden (siehe Kapitel 3.2.3.4): 
oTSoTS/O2Hprod,W MYM && ⋅=  (3.37) 
Über die Gleichungen 3.28 und 3.35 kann die Beziehung zwischen Wasserproduktion und 
Verdunstung bestimmt werden: 
VO2H/2COO2H2CO/O2Hprod,W MZM
~Y~M && ⋅⋅⋅=  (3.38) 
Der tatsächliche Trocknungseffekt setzt sich aus Verdunstung und Wasserproduktion 
zusammen. Der Zusammenhang wird durch die Bilanzgleichung (siehe auch Gleichung 3.2) 
angegeben: 
prod,WVW MMM &&& +−=  (3.39) 
Mit Gleichung 3.38 folgt daraus:  
( ) VO2H/2COO2H2CO/O2HW MZM~Y~1M && ⋅⋅⋅+−=  (3.40) 
Der zweite Term in den Klammern liegt für den Glukoseabbau im Bereich: 
 11,0...10,0ZM~Y~ O2H/2COO2H2CO/O2H =⋅⋅  
mit O2H2COO2H/2CO kg/mol3,6...8,5Z =   (aus Abbildung 3.14)  
und  mol/mol1Y~ 2CO/O2H =   (aus Kapitel 3.2.3.4)  
Der Klammerausdruck gibt den Leistungsfaktor der Trocknung an:  
9,0...89,0ZM~Y~1Z O2H/2COO2H2CO/O2HTrocknung =⋅⋅+−=   
Demnach führt etwa 90% der Verdunstungsleistung tatsächlichen zur Trocknung, während 
10% des verdunsteten Wassers während der biologischen Aktivität gebildet wurde.  
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Mit 
VTrocknungW MZM && ⋅=  
folgt  
( ) gVerdunstun
Trocknung
gVerdunstun
W
zunaß,L,
Trocknung LB12,1...11,1Z
LB
M
V
LB ⋅===
&
&
 (aus Gl. 3.22) 
( ) gVerdunstun
Trocknung
gVerdunstun
W
ErwV
Trocknung WB12,1...11,1Z
WB
M
QQ
WB ⋅==
+
=
&
&&
 (aus Gl. 3.26) 
( ) gVerdunstun
Trocknung
gVerdunstun
W
oTS
Trocknung AB12,1...11,1Z
AB
M
M
AB ⋅===
&
&
 (aus Gl. 3.34) 
Der spezifische Luft-, Wärme- und Abbaubedarf für die Trocknung sind etwa 11-12% höher 
als der der Verdunstung des im Haufwerk vorkommenden Wassers ohne Wasserproduktion. 
In der Abfalltechnik wird zur Beschreibung von Materialfeuchten üblicherweise nicht die in 
der Trocknungstechnik verwendete Beladung (Feuchte), das Verhältnis von Wassermasse 
zu Trockenmasse, sondern der Wassergehalt benutzt. Dieser ist definiert durch: 
TSW
W
M
W
MM
M
M
M
WG
+
==    
mit TSWM MMM +=  (3.41) 
Die Trocknungsaufgabe besteht darin, ausgehend aus dem Anfangswassergehalt eines 
gegebenen Inputmaterials den gewünschten Endwassergehalt des Outputs zu erreichen:  
A,TSA,W
A,W
A MM
M
WG
+
=    (3.42) 
E,TSE,W
E,W
E MM
M
WG
+
=  (3.43) 
Während des Prozesses nehmen sowohl die Wassermasse als auch die Masse der 
Trockensubstanz ab:  
WA,WE,W MMM ∆=−  (3.44) 
 
oTSTSA,TSE,TS MMMM ∆=∆=−  (3.45) 
Abbau und Trocknung sind über den spezifischen Abbaubedarf der Trocknung miteinander 
gekoppelt: 
WTrocknungoTS MABM && ⋅=  
Daher gilt für die Massedifferenzen:  
WTrocknungoTS MABM ∆⋅=∆  (3.46) 
Das Gleichungssystem 3.41-3.46 aus sechs Gleichungen und sechs Unbekannten ist 
eindeutig lösbar. Zur Veranschaulichung der angestellten Betrachtungen dient die in der 
Abbildung 3.17 angegebene Beispielrechnung. 
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gegeben: 
abgebaute Organik: Kohlenhydrate (Glukose) 
C6H12O6 + 6 O2  6 CO2 + 6 H2O + 2880 kJ 
 CO2 H2O 
kg/kg467,1Y oTS/2CO = kg/kg6,0Y oTS/O2H =  
Ertrag 
kg/mol3,33Y~ oTS/2CO = kg/mol3,33Y
~
oTS/O2H =
kg/kJ480h B =∆  
 Zuluft Abluft 
Temperatur C20zu °=ϑ  C60ab °=ϑ  
rel. Feuchte %100zu =ϕ  %100ab =ϕ
 
 Input Output  
Wassergehalt %.Ma40WGA −= %.Ma20WGE −= (Zielwert) 
Masse kg000.1M A,M =     
gesucht: Massen am Prozessende 
berechnet: 
 Zuluft Abluft 
Beladung tr,LWzu kg/g9,14X =  tr,LWab kg/g9,154X =
Dichte ³m/kg178,1zu,nass,L =ρ  
 
W2COO2H/2CO kg/mol1,6Z =   89,0ZTrocknung =  
Wzu,nass,LgVerdunstun kg/³m2,6LB =  Wzu,nass,LTrocknung kg/³m94,6LB =  
WgVerdunstun kg/kJ906.2WB =  WTrocknung kg/kJ255.3WB =  
WoTSgVerdunstun kg/kg18,0AB =  WoTSTrocknung kg/kg20,0AB =  
%.Vol6,2c ab,2CO −=  
 
Massen Input Output Differenz 
TS kg600M A,TS =  kg4,547M E,TS = kg6,52MoTS =∆  
Wasser kg400M A,W =  kg8,136M E,W =  kg2,263M W =∆  
Gesamt kg000.1M A,M =  kg2,684M E,M =  kg8,315M M =∆  
 
weitere Integralwerte: 
mol752.1N prod,2CO =   MJ850Qprod =  
kg6,31M prod,W =   kg8,294M V =  
kg121.2M zu,tr,L =   
3
zu,nass,L m828.1V =&   
Abbildung 3.17: Beispielrechnung zur biologischen Trocknung 
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Die beim Abbau freigesetzte und zur Trocknung angewandte Wärmemenge (850 MJ) 
entspricht mit etwa dem Heizwert von 20 kg Heizöl (Heizwert 42,6 MJ/kg nach DIN 51603-1). 
Dazu wird etwa 9% (52,6 kg) der anfänglichen Trockenmasse (600 kg) biologisch abgebaut. 
Die Massedifferenz beträgt 315,8 kg oder 32% der Anfangsmasse. Der Luftbedarf ist 
2.121 kg oder 1.828 m³, also etwa 2,1 kg oder 1,8 m³ pro kg Anfangsmasse.  
 
g) Betrachtungen zur Umluftführung 
Die bisherigen Betrachtungen wurden für den Frischluftbetrieb aufgestellt, also für den Fall, 
wenn die Zuluft vollständig aus der Umgebung entnommen wird. Die hohe Rest-Sauerstoff-
konzentration in der Abluft erlaubt aber eine Mehrfachnutzung der Luft, in dem sie zum Teil 
als Umluft im Kreis gefahren wird. Diese Umluftführung ist unter praktischen Bedingungen 
wegen der Reduzierung der zu behandelnden Abluftmengen interessant.  
Die Abbildung 3.18 zeigt den prinzipiellen Aufbau des Umluftkreises. Die aus dem Reaktor 
austretende warme und feuchte Abluft wird in zwei Ströme aufgeteilt. Der Abluftstrom zur 
Behandlung wird einer in der Regel chemisch-thermischen Abluftbehandlung zugeführt. Der 
andere Teilstrom, die Umluft, wird zur erneuten Verwendung zurückgeführt. Um im Reaktor 
trocknen zu können, muss die Beladung der Zuluft deutlich niedriger sein als die Beladung 
der Abluft. Die Beladung der Umluft kann nur durch eine Kühlung verringert werden, in der 
Wasserdampf auskondensiert wird. Die dabei abzuführende Wärmemenge ist die gleiche, 
die zur Verdunstung verwendet wurde. Bereits bei mittleren Anlagen kann der abzuführende 
Wärmestrom den Megawatt-Bereich erreichen. Die entfeuchtete Umluft wird mit Frischluft zu 
Zuluft gemischt. Dieser Mischapparat ist so auszulegen, dass es dort zu weiterer Kondensa-
tion von Wasserdampf bzw. zur Nebelbildung kommen kann, wenn die Frischluft kälter als 
die wasserdampfgesättigte Umluft ist.  
Aus ökologischer Sicht ist zu bemerken, dass die Einsparung von Luftmengen gegenüber 
dem reinen Frischluftbetrieb durch Verlagerung der Behandlungsaufgabe von der Gas- in die 
Flüssigphase (Kondensat) erkauft wird. 
 
Frischluft Abluft
Reaktor
Luftkühler
Zuluft
Umluft
Abluft zur 
Behandlung
KondensatWärmestrom
a
1-a
a
1-a
 
Abbildung 3.18: Prinzipskizze der Umluftführung 
 
Das Umluftverhältnis a gibt den Anteil der Umluft an der Zuluft an: 
ZL
UL
V
V
a
&
&
=  
Für den Mischpunkt kann die folgende Stoffbilanz (CO2) aufgestellt werden:  
UL,2COK,tr,LFL,2COK,tr,LZL,2COK,tr,L cVacV)a1(cV ⋅⋅+⋅⋅−=⋅ &&&  (3.47) 
Da die Konzentration üblicherweise im kalten (Index K), trockenen Gas bestimmt wird, sind 
die Stoffströme auch für diesen Zustand der Gasströmen zu berechnen.  
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Für die Konzentrationen gilt:  
AL,2COUL,2CO cc =  und  0c FL,2CO ≈   
Damit wird das Umluftverhältnis aus Gleichung 3.47 zu: 
AL,2CO
ZL,2CO
c
c
a =  (3.48) 
Das Umluftverhältnis a liegt im Bereich 0 bis 1. Der untere Grenzwert entspricht dem reinen 
Frischluftbetrieb, der obere einer vollständigen Kreisführung. Letztere Betriebsart ist nur zu 
Prozessbeginn und für eine begrenzte Zeit anwendbar, wenn keine zusätzliche 
Sauerstoffversorgung notwendig ist. Das beim praktischen Betrieb maximale Verhältnis wird 
aus der CO2-Stoffbilanz des Reaktors berechnet:  
AL,2COK,tr,Lprod,2COZL,2COK,tr,L cVNcV ⋅=+⋅ &&&  (3.49) 
Dabei kann die Produktion aus dem Fall Frischluftbetrieb bestimmt werden. Es gilt:    
0,AL,2COK,tr,Lprod,2CO cVN ⋅= &&    
 für 0a =  und 0c ZL,2CO ≈  
Damit wird das Umluftverhältnis aus Gleichung 3.48 formal zu:  
AL,2CO
0,AL,2CO
c
c
1a −=   
Das maximale Umluftverhältnis wird bei der maximal erlaubten Abluftkonzentration cCO2,AL,max 
erreicht: 
max,AL,2CO
0,AL,2CO
max c
c
1a −=  (3.50) 
In der Abbildung 3.19 werden Umluftverhältnisse für verschiedene, maximal zulässige CO2-
Konzentrationen der Abluft dargestellt. Erwartungsgemäß kann bei höheren Temperaturen 
wegen des kleineren Volumenstromes nur ein kleinerer Anteil der Abluft als Umluft zurück-
geführt werden.  
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Bedingungen: 
 
Zuluft C20zu °=ϑ    
 %100zu =ϕ  
 
Abluft: %100ab =ϕ  
 
Reaktionsenthalpie: 
mol/kJ480h∆ B =  
Abbildung 3.19: Umluftverhältnis bei verschiedenen maximal zulässigen CO2-Konzentrationen in der 
Abluft 
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In der Literatur findet man unterschiedliche Angaben über die maximal zulässige CO2-
Konzentration der Abluft von aeroben Behandlungstechnologien. Diese liegen im Bereich bei 
10 bis höchstens 15 Vol.-% [SCHOLWIN, 2004]. Bezüglich dieser Angaben ist zu bemerken, 
dass die in dem Abluftstrom gemessene CO2-Konzentration ein Durchschnittswert von 
womöglich sehr unterschiedlichen Konzentrationen aus unterschiedlichen Reaktorbereichen 
darstellt. Aus dem Konzentrationswert in der Abluft kann man nicht auf örtliche Bedingungen 
des aeroben Abbaus im Reaktor schließen. Bei ungünstigen Haufwerkseigenschaften, wie 
ungleichmäßige Durchströmbarkeit, können auch bei niedriger CO2-Konzentration in der 
Abluft, anaerob dominierte Zonen im Reaktor vorliegen. 
 
3.2.3.7 Reaktorebene 
Bei der qualitativen Beschreibung des Prozessverlaufes wurden bereits vier Hauptphasen 
des Gesamtprozesses erkannt (siehe Abbildung 3.4). Diese können anschaulich mit der 
Temperatur eines idealen, also gradientenfreien, Haufwerks beschrieben werden:  
• Startphase   mit langsam steigender, niedriger Temperatur, 
• Aufheizphase  mit schnell steigender Temperatur, 
• Trocknungsphase  mit gleich bleibender, hoher Temperatur und  
• Abkühlphase  mit sinkender Temperatur. 
In den bisherigen Betrachtungen wurde aus einem stationären Zustand des Prozesses 
ausgegangen. Die damit vorausgesetzte konstante Temperatur gilt somit nur für die 
Trocknungsphase. Nachfolgend sollen Ursachen einer Temperaturänderung untersucht und 
damit auch die anderen Prozessphasen beschrieben werden. Bei den Überlegungen wird 
eine homogene Eigenschaftsverteilung vorausgesetzt. Dies schließt die Temperatur mit ein. 
Die Ablufttemperatur ist identisch mit der Haufwerkstemperatur ( abϑ=ϑ ). 
Als erstes wird eine Energiebilanz für den idealisierten Reaktor aufgestellt.  
VerlprodabL,zuL,
RM QQPHH
t
U
t
U &&&& −++−=
∂
∂
+
∂
∂
 (3.51) 
Für die einzelnen Terme der Gleichung 3.51 gilt: 
• Die Speicherterme werden mit Hilfe von Wärmekapazitäten ausgedrückt: 
dt
dMc
t
U
MM
M ϑ⋅⋅=
∂
∂
 und  
dt
dC
t
U
R
R ϑ⋅=
∂
∂
 
 
• Die konvektiven Terme lassen sich mit der Gleichung 3.21 bestimmen: 
zu
zu
zunass,L,zunass,L,
zutrL,zu,L hX1
V
hMH ⋅
+
ρ⋅
=⋅=
&
&&  (3.52) 
ab
zu
zunass,L,zunass,L,
abtrL,ab,L hX1
V
hMH ⋅
+
ρ⋅
=⋅=
&
&&  (3.53) 
 
• Die eingetragene mechanische Leistung ist bei der statischen Betrachtung Null.  
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• Die produzierte Wärme kann aus der temperaturabhängigen Kohlendioxidproduk-
tion berechnet werden: 
Bprod,2COprod h∆NQ ⋅= &&  (3.54) 
• Der Wärmeverluststrom durch die Wandung berechnet sich aus Wärmedurch-
gangskoeffizienten, Oberfläche und Temperaturdifferenz:  
( )UmgRVerl AkQ ϑ−ϑ⋅⋅=&  (3.55) 
 
Damit lässt sich die Bilanzgleichung 3.51 in der folgenden Form schreiben:  
( ) ( ) ( )UmgRR2CO,prodabzu
zu
zunass,L,zunass,L,
RMM AkhNhhX1
V
dt
dCMc ϑ−ϑ⋅⋅−∆⋅+−⋅
+
ρ⋅
=
ϑ
⋅+⋅ &
&
 (3.56) 
Nach Gleichung 3.56 wird die Temperatur im Reaktor  
• von den Eigenschaften des Materials (spezifische Wärmekapazität und temperatur-
abhängige Wärmeproduktion), 
• von den Zuluftbedingungen, d.h. vom Volumenstrom und vom thermodynamischen 
Zustand (Temperatur, relative Feuchte) sowie 
• von den Reaktoreigenschaften (Wärmekapazität, Wärmedurchgang)  
abhängig. Die Abbildung 3.20 zeigt schematisch den Zusammenhang bei der Ausbildung 
einer bestimmten Temperatur im Reaktor. Während die Reaktoreigenschaften zeitinvariant 
sind, können die Materialeigenschaften starken Schwankungen unterliegen. Die von außen 
bestimmten Bedingungen der Zuluft erhöhen den Freiheitsgrad weiter. Die gleiche Tempe-
ratur kann sich somit auf verschiedenen Wegen einstellen. Dies ist beim Vergleich einzelner 
Versuchsergebnisse von besonderer Bedeutung, da durch die Prozessführung die Tempe-
ratur beeinflusst werden kann. Daher kann sie nicht als absolute Beschreibungsgröße des 
Prozesszustandes dienen. 
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Abbildung 3.20: Darstellung des Zusammenhanges bei der Ausbildung der Temperatur 
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Die spezifische Wärmekapazität des Materials bestimmt wesentlich die Geschwindigkeit der 
Temperaturänderung. Die spezifische Wärmekapazität des feuchten Materials lässt sich aus 
den gewichteten Wärmekapazitäten von Wasser und trockenem Feststoff bestimmen: 
TS
M
TS
W
M
W
M cM
M
c
M
M
c ⋅+⋅=      
Daraus folgt:  
( ) ( ) WGccccWG1cWGc TSWTSTSWM ⋅−+=⋅−+⋅=  (3.57) 
 
Die spezifische Wärmekapazität von Feststoffen ist unterschiedlich, liegt aber deutlich unter 
der von Wasser. Zur Wärmebilanzierung für Restabfälle kann mit guter Näherung für die 
spezifische Wärmekapazität der Trockensubstanz 1,2 kJ/(kg K) angenommen werden [PAAR, 
2002]. Die Abbildung 3.21 zeigt die spezifische Wärmekapazität eines Gemisches bei 
unterschiedlichen Wärmekapazitäten des Feststoffs 1,0-1,4 kJ/(kg K). Für das Input-/ 
Outputmaterial aus dem Zahlenbeispiel in Abbildung 3.17 ergibt sich bei cTS = 1,2 kJ/(kg K) 
eine Senkung der spezifischen Wärmekapazität des feuchten Materials von 2,4 auf 1,8 
kJ/(kg K).  
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Abbildung 3.21: Abhängigkeit der spezifischen Wärmekapazität vom Wassergehalt 
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3.2.4 Dynamisierung der biologischen Trocknung  
In der vorherigen statischen Betrachtung der biologischen Trocknung wurde gezeigt, dass 
das Ausbilden von Temperatur- und Wassergehaltsgradienten im Haufwerk unvermeidbar 
ist. Lokal unterschiedliche Temperaturen und Wassergehalte im Haufwerk haben 
Auswirkung auf die mikrobielle Aktivität und damit auch auf die Prozessgeschwindigkeit. 
Aus der Kompostierung mit dem gleichen Kernprozess ist bekannt, dass durch regelmäßiges 
Auflösen der örtlichen Unterschiede durch Mischen des Materials der Prozess in Qualität und 
Geschwindigkeit verbessert werden kann. Gleichzeitig kann man feststellen, dass in der 
Literatur wenig wissenschaftlich fundierte Kenntnisse über die Umsetzung publiziert wurden 
[FISCHER, 2001].  
Bezüglich der Materialmischung ist zu beachten, dass auch beim ständigen Wenden des 
feuchten Feststoffs nicht die Homogenität erreicht werden kann, die in gerührten Zwei-
phasensystemen mit kontinuierlicher Flüssigphase vorliegt. Bei der Materialbewegung 
werden infolge Reibung von Materialien unterschiedlicher Härte bzw. zwischen Materialien 
und Apparateteile regelmäßig neue Substanzen aufgeschlossen und dem mikrobiellen 
Abbau verfügbar gemacht. Damit liegt ein komplexes System mit sich ständig ändernden 
grundlegenden Parametern vor. Wegen der notwendigen Anpassungszeit der Mikroorganis-
men an die wechselnden Milieubedingungen ist davon auszugehen, dass eine intermittie-
rende Materialbewegung besser ist, als eine kontinuierliche. Bei dieser Betriebsart wechseln 
sich Phasen des Aufschlusses von Substrat und Ruhephasen für das Mikroorganismen-
wachstum ab. 
Betrachtet man das Prozessziel Trocknung, so wird die Notwendigkeit der Dynamisierung 
verstärkt. Die Trocknungsgeschwindigkeit wird von den Bedingungen des Wärme- und 
Stoffaustausches bestimmt, die durch eine regelmäßige Materialbewegung verbessert 
werden [KRISCHER, 1978]. 
 
3.2.5 Einsatz des Drehrohreaktors 
3.2.5.1 Begründung 
Es gibt zwei prinzipielle Möglichkeiten zur Durchführung der notwendigen Materialbewegung: 
a) Einsatz eines Umsetzaggregates in einem statischen Reaktor und 
b) Einsatz eines dynamischen Reaktors. 
Die Techniken zur Umlagerung des Materials zwischen zwei statischen Reaktoren, z.B. 
zwischen einer Intensiv- und Nachrotte, werden aus dieser Betrachtung ausgeklammert. Die 
Geschwindigkeit, mit der sich die abzubauenden Gradienten im Haufwerk ausbilden, ist 
wesentlich höher, als die praktisch realisierbare Umsetzhäufigkeit.   
Bei der Variante a) fährt eine Umsetzmaschine durch das Material, hebt es an und setzt es 
wieder ab. Dabei wird gemessen an dem Gesamtvolumen nur ein sehr geringer Teil des 
Materials gleichzeitig bewegt. Mit der Ausführung der Apparateteile zur Aufnahme, 
Bewegung und Absetzten des Materials ist das Auftreten von unterschiedlich starken 
Scherkräften verbunden. Diese können zu einer deutlichen Veränderung der mechanischen 
Haufwerkseigenschaften führen. Der Betrieb der Umsetzmaschine bedeutet, wenn auch 
zeitlich begrenzt, eine erhebliche Störung des Trocknungsprozesses. Funktionsbedingt 
gehören Rottetürme und Systeme mit liegenden Paddelrührern zu dieser ersten Variante der 
Materialbewegung.  
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Bei der Variante b) der Materialbewegung, wird der Reaktor bewegt. Die derzeit einzige 
Ausführung dieser Variante ist der Drehrohrreaktor. Im Vergleich zu der ersten Variante 
lassen sich folgende Vorteile erkennen: 
• Es sind keine beweglichen Teile innerhalb des Reaktors notwendig. 
• Die Antriebstechnik ist außerhalb des Reaktors installiert und kann unabhängig von 
den Reaktorbedingungen betrieben werden. 
• Zur Materialbewegung ist keine Öffnung des Reaktors erforderlich. 
 
3.2.5.2 Dynamische Prozesse im Drehrohr 
Bei Stoffwandlungsprozessen, wie bei der biologischen Trocknung, hat das Drehrohr 
mehrere Funktionen. Es erfüllt die Aufgaben eines Reaktors, in dem die gewollte Reaktion, 
aerober Abbau, abläuft. Daneben sind mit Bezug auf die Dynamisierung der Trocknung 
folgende Teilprozesse von besonderer Bedeutung:  
a) radialer und axialer Feststofftransport, 
b) Mischung und Homogenisierung, 
c) Zerkleinerung, Aufschluss und Abreinigung, 
d) Bildung von Agglomeraten, sowie 
e) Stoffaustausch zwischen feuchtem Feststoff und Gasphase. 
Bedingt durch den vielfältigen und langen Einsatz von Drehrohrreaktoren sind diese 
Prozesse vielfach für unterschiedliche Materialien und Prozesse außerhalb der biologischen 
Trocknung untersucht worden.  
 
a) Radialer und axialer Feststofftransport 
Der Betriebsverhalten des Drehrohres wird entscheidend von der Bewegung des Feststoffes 
beeinflusst [HELMRICH und SCHÜGERL, 1979]. Dabei kommt es zu einer Überlagerung von 
zwei Bewegungsrichtungen: 
• radial, d.h. in einer Ebene senkrecht zur Drehachse und 
• axial, d.h. in Längsrichtung.  
Die radiale Bewegung wird durch die zyklische Veränderung des Schwerpunktes einzelner 
Partikel erreicht. In der Literatur wird zwischen sechs Bewegungsformen des Feststoffs 
unterschieden [SCHINKEL und KLOSE, 2002]:  
 1. Gleiten,  
2. Stürzen,  
3. Rollen,  
4. Kaskadenbewegung,  
5. Kataraktbewegung und  
6. Zentrifugieren. 
 
Welche dieser Formen sich ausbildet, hängt vom Material (Körngrößenverteilung, Dichte), 
vom Reaktor (Durchmesser, Wandreibung) und von den Betriebsbedingungen (Drehzahl, 
Füllgrad) ab. Aus Sicht des untersuchten Prozesses ist die zweite und dritte Bewegungsform 
von Bedeutung. Beim Stürzen und Rollen behalten die Partikel zunächst ihre Position zur 
Drehachse und bewegen sich mit der Winkelgeschwindigkeit des Rohres. Wird der für das 
Material charakteristische Schüttwinkel erreicht, so rutscht oder rollt die oberste Partikel-
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schicht wegen der Schwerkraft wieder nach unten (siehe Abbildung 3.22), wo sie von neuen 
Partikeln überdeckt wird.  
Aufgrund der Bewegung des Materials lassen sich im Querschnitt zwei sich unterschiedlich 
verhaltende Gebiete ausmachen [INGRAM et al., 2005]: 
• ein passiver Bereich ohne und 
• ein aktiver Bereich mit relativer Geschwindigkeit zwischen benachbarten Partikeln.  
Die axiale Bewegung des Feststoffes wird maßgeblich durch Höhenunterschiede des 
bewegten Materials oder durch eine geneigte Lage des Reaktors verursacht. Überlagert wird 
dieser gerichtete axiale Stofftransport durch eine zufällige Bewegung von Einzelpartikeln 
beim Abrollen an der Schüttkante. Bei waagerechten, gleichmäßig befüllten Reaktoren ist 
dies die einzige Ursache des axialen Transportes. Desweiteren ist es möglich, durch Ein-
bauten im Drehrohr, z.B. mit Leitblechen, die axiale Bewegung gezielt zu verstärken.    
 
AT: aktive TrajektoriePT: passive Trajektorie
AT
PTATPT
Seitenansicht: Vorderansicht:
 
Abbildung 3.22: Feststofftransport im geneigten Drehrohr 
 
b) Mischung und Homogenisierung 
Die Mischung des Materials wird mit dem Ziel durchgeführt, vorherrschende Gradienten im 
Haufwerk abzubauen und damit die Homogenität als Grundlage einer guten Prozessqualität 
regelmäßig wieder herzustellen.  
Eine Mischung findet in dem aktiven Bereich statt. Die Effektivität der Reaktordrehung 
bezüglich des Mischens ist von der Geometrie dieses Bereiches abhängig. Beste Ergebnisse 
lassen sich bei maximaler Oberfläche, also bei einem Füllgrad von 50% erwarten. Mit Hilfe 
von Einbauten, z.B. Hubschaufeln, kann die Effektivität der Durchmischung verbessert 
werden. Dem Einsatz von solchen Einbauten werden bei der Restabfallbehandlung durch die 
Heterogenität des Stoffsystems Grenzen gesetzt. Inwieweit die Einbauten den biologischen 
Abbauprozess beeinflussen, kann anhand der derzeit vorhandenen Erfahrungen nicht 
abgeschätzt werden. 
Bei der Bewegung von Feststoffen aus Komponenten mit unterschiedlicher Dichte, Korn-
größe und Form der Partikel kann es zu einer Entmischung kommen. Es sind zwei Ent-
mischungstendenzen bekannt [HELMRICH und SCHÜGERL, 1979]: 
• bei Partikeln gleicher Dichte rieseln feinere zwischen den gröberen durch und 
• bei Partikeln gleicher Größe dringen schwerere in das Haufwerk hinein. 
Beide Effekte führen nach ausreichend vielen Drehungen des Reaktors zu einer Verdichtung 
kleiner, schwerer Partikel in Achsnähe. Bei der Verarbeitung von Restabfällen können beide 
Tendenzen auftreten.  
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c) Zerkleinerung, Aufschluss und Abreinigung 
Die Bewegung des Feststoffes, vor allem die Mischung der Materialien unterschiedlicher 
Dichte und Formstabilität führt zu einer Zerkleinerung von weicheren Bestandteilen. Dabei 
entstehen wesentlich geringere Scher- und Druckkräfte, als die, die in Zerkleinerungs-
aggregaten auftreten.  
Die Zerkleinerung von Restabfällen im Drehrohr ist autogen, da die zerkleinerungs-
wirksamen, spezifisch schweren Bestandteile im Stoffsystem enthalten sind. Dies führt dazu, 
dass die Zerkleinerung   
• schonend ist, da problematische Stoffe und Güter, z.B. Flaschen oder Batterien, 
kaum zerstört werden, und 
• selektiv ist, da nur eine Zerkleinerung weicher Anteile (Vegetabilien) und teilweise 
Auflösung von Faserverbunden (Papier/Pappe) stattfindet.  
Die Zerkleinerung bedeutet gleichzeitig, dass immer wieder neue Oberflächen aufgeschlos-
sen werden, die bis dahin dem aeroben Abbau nicht zugänglich waren. Aus Sicht der 
Biologie entspricht dies einer regelmäßigen Zuführung von abbaubaren Substraten.  
Während des dynamischen biologischen Trocknungsprozesses verändern sich die physikali-
schen Eigenschaften des Materials. Der abnehmende Wassergehalt und die Veränderung 
der Korngrößenverteilung wirken sich auf die Zerkleinerung aus. Es ist zu erwarten, dass die 
Zerkleinerungsleistung mit der Prozesszeit abnimmt. Dann führt die Reibung von trockenen 
Materialien aufeinander zu einer Abreinigung von den Oberflächen.   
Nach diesen Überlegungen ist ein Produkt aus dem Drehrohr zu erwarten, das ohne eine 
weitere Nachzerkleinerung direkt einer Stoffstromtrennung unterzogen werden kann. Dies 
kann ein wesentlicher Vorteil gegenüber von MBS-Anlagen nach Stand der Technik werden, 
da dort neben einer Zerkleinerung auch eine Dekompaktierung zusammengetrockneter 
Agglomerate im Output notwendig ist.  
 
d) Bildung von Agglomeraten  
Bei der Materialbewegung im Drehrohr kann es auch zu einem der Zerkleinerung gegen-
läufigen Vorgang, der Bildung von Agglomeraten bzw. Materialverdichtungen kommen. Es 
sind zwei wesentliche Wege bekannt: 
• die Zopfbildung und  
• die Granulation. 
Zu einer Zopfbildung kann es durch Aufwickeln von langen, flexiblen Abfallbestandteilen 
(Schnüre, Tonbänder, Kabel) kommen. Dabei können auch andere Partikelformen in die 
Zöpfe eingeflochten werden. Als wesentliche Ursache kann die permanente Reaktordrehung 
in eine Richtung ausgemacht werden. Bei der diskontinuierlichen Behandlung von Rest-
abfällen mit zur Wicklung neigenden Bestandteilen kann regelmäßige Abwechslung der 
Drehrichtung die Wahrscheinlichkeit der Zopfbildung stark reduzieren.  
Ist der Wassergehalt eines strukturarmen Materials so hoch, dass es zur Zusammenklebung 
reicht, so führt der Eintrag mechanischer Energie im Drehrohr unausweichlich zur Bildung 
von runden Kompaktaten. Diese sind mechanisch sehr stabil und bleiben in der Regel 
während des gesamten Prozesses erhalten. Eigene Untersuchungen bestätigen dies 
[BRUMMACK und BARTHA, 2003]. Ursache dafür ist, dass ein zur Auflösung notwendiger 
Abtransport von Wasser durch die Verdichtung stark verhindert wird. Ob und ab welchem 
Wassergehalt der geschilderter Effekt auftritt, hängt stark von der Zusammensetzung des 
Stoffsystems ab.  
 
 
- 56 - 
d) Stoffaustausch zwischen feuchtem Feststoff und Gasphase 
In den meisten Anwendungsfällen eines Drehrohrreaktors wird das bewegte Haufwerk vom 
Gasstrom überströmt. Der wesentliche Stoffaustausch zwischen der festen und der Gas-
phase findet auf der Oberfläche bzw. in der oberflächennahen Schicht des Haufwerks statt 
(siehe Abbildung 3.23, oben). Dieser aktive Bereich kann durch Einbauten, z.B. Hub-
schaufeln, vergrößert werden [NEIDEL und SONNTAG, 1975]. Bei der Überströmung ist eine 
quasi-kontinuierliche Drehung des Reaktors notwendig, da erst damit alle Partikel die 
Möglichkeit erhalten, in die Oberfläche zu gelangen.  
Die ausgewerteten wissenschaftlichen Quellen zu biologischen Untersuchungen im Dreh-
rohrreaktor beschreiben Anordnungen mit überströmtem Haufwerk (siehe Anlage 1).  
Eine andere Möglichkeit ist, den Gasstrom durch eine Düsenleiste unterhalb des Haufwerks 
einzuleiten (siehe Abbildung 3.23, unten). Der Stoffübergang findet dann während der 
Durchströmung im Haufwerk statt. Diese Lösung bietet sich an, wenn keine kontinuierliche 
Reaktordrehung gefordert wird (z.B. in den Rottetrommeln der Kompostwirtschaft). Damit 
wird diese Variante für die diskontinuierlich betriebene biologische Trocknung interessant.   
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Abbildung 3.23: Stoffaustausch zwischen Gas und Feststoff im Drehrohrreaktor 
 
3.2.5.3 Betriebsart von Drehrohrreaktoren 
Drehrohrreaktoren können bezüglich der Zuführung des zu behandelnden Feststoffs auf drei 
prinzipiellen Wegen betrieben werden: 
• kontinuierlich, 
• diskontinuierlich und 
• halbkontinuierlich, auf Basis des diskontinuierlichen Betriebs durch Teilaustausch.  
Kontinuierlich betriebene Drehrohrreaktoren sind geneigt angeordnet oder verfügen über ein 
integriertes Transportsystem. Das eine Ende wird ständig mit Inputmaterial beaufschlagt und 
aus dem anderen muss ebenfalls kontinuierlich Produkt entnommen werden. Die Reaktor-
drehung ist notwendig um das Material axial durch den Reaktor zu transportieren. Damit sind 
Verweilzeit und Reaktordrehung fest miteinander gekoppelt, eine Dosierung der Reaktor-
drehung nach Anforderungen anderer parallel ablaufenden Prozesse ist somit nicht möglich. 
In einem kontinuierlich betriebenen biologischen Prozess durchläuft das Material zwischen 
Aufgabe und Entnahme die einzelnen Phasen des aeroben Abbaus. Dabei herrschen 
theoretisch örtlich immer die gleichen Temperaturen. Der Temperaturverlauf kann orts-
abhängig dargestellt werden (siehe Abbildung 3.24, links). Unabhängig davon, ob die Luft im 
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Gleich- oder Gegenstrom zum Feststoffstrom geführt wird, streicht die warme feuchte Luft 
aus der Reaktormitte durch kältere Zonen vorm Austreten aus dem Reaktor, so dass dort 
unvermeidlich Wasser auskondensiert [HIECKE, 1997]. Für das Prozessziel Material-
trocknung ist dies ungünstig.  
Beim diskontinuierlichen Betrieb herrscht im gesamten Reaktor gleichzeitig eine identische 
Temperatur (siehe Abbildung 3.24, rechts). Damit gibt es theoretisch kein Gebiet, das von 
einer Rückkondensation permanent betroffen wäre. Bei der Befüllung und Entleerung tritt 
allerdings aus Sicht der Trocknung eine Totzeit ein. In der Arbeitsphase sind die Reaktor-
drehung und die Verweilzeit voneinander unabhängig, womit ein echter Freiheitsgrad für die 
Prozessführung entsteht.   
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Abbildung 3.24: Temperaturverlauf im kontinuierlich und diskontinuierlich betriebenen Drehrohr-
reaktor 
 
Für diese beiden Betriebsarten sind in der aeroben Abfallbehandlung Beispiele bekannt. In 
den USA und Kanada werden Drehrohrreaktoren nach dem Bedminster-Verfahren kontinu-
ierlich betrieben [GOLDSTEIN, 2005]. Die Reaktorgeometrien liegen bei 60-70 m Länge und 4-
5 m Durchmesser. Die eingesetzten Drehrohre sind mit Trennwänden in Sektionen unterteilt, 
zwischen denen mechanische Komponenten die Materialübergabe steuern. Die Behand-
lungszeit beträgt 2-4 Tage. Die diskontinuierlich betriebenen Rottetrommeln in der Kompos-
tierung sind wesentlich kleiner. Typische Abmessungen sind 10-15 m Länge bei einem 
Durchmesser von 3-3,5 m.     
Mit der dritten, halbkontinuierlichen Betriebsart kann versucht werden, die Vorzüge der 
Grundvarianten zu vereinen. Bei der biologischen Trocknung kann dies eine Möglichkeit zur 
Erhöhung des Anlagendurchsatzes sein. Die Idee besteht darin, nach Prozessende einen 
Teil des Produktes im Reaktor zu belassen und dieses als Stoff- und Wärmespeicher für das 
frisch zugegebene Material zu benutzen. Eine höhere Starttemperatur der Mischung wird die 
Start- und Aufheizphase deutlich abkürzen. Daneben kann bereits getrocknetes Material 
hinsichtlich der pH-Wert-Optimierung als Puffer wirken. 
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3.2.6 Betrachtungen zur Maßstabsübertragung 
Aus den bisher angestellten theoretischen Betrachtungen kann abgeleitet werden, dass eine 
detaillierte Untersuchung des Zusammenwirkens von Prozessen und Reaktor, als Voraus-
setzung für die Entwicklung einer Steuerung, die Durchführung geeigneter Versuche 
zwingend erfordert. Dies erfolgt in einer Modell- oder Versuchsanlage, die der Nachbildung 
eines technologischen Prozess im verkleinerten Maßstab dient. An ihr werden Messungen 
durchgeführt, deren Ergebnisse auf die Hauptausführung übertragen werden sollen. Bei der 
Planung von Versuchsanlagen ist dafür zu sorgen, dass nicht die gewählte Dimension und 
Geometrie die Ergebnisse bestimmt und somit deren Übertragbarkeit von vornherein unmög-
lich macht.  
Die Vorgänge des Stoff-, Wärme- und Impulsaustausches sind allgemein maßstabs-
abhängig. Aus diesem Grund ist davon auszugehen, dass die Teilprozesse im Drehrohr im 
Technikumsmaßstab anders ablaufen als im Großen. Damit stellt sich die Frage, wie man 
eine Modellausführung zu gestalten hat, um die Ergebnisse der daran durchgeführten Versu-
che bei der Auslegung und Dimensionierung der Hauptausführung anwenden zu können. Die 
Maßstabsvergrößerung oder scale-up stellt gerade bei der Abfallbehandlung einen immer 
wieder missachteten Faktor in der Verfahrensentwicklung dar. 
Bei der Planung einer Versuchanlage sind folgende Fragen zu beantworten [ZLOKARNIK, 
2005]: 
• Wie klein darf das Modell sein? 
• Ist eine vollständige Ähnlichkeit überhaupt erreichbar? 
• Wann müssen, können oder dürfen stoffliche Parameter des Materials verändert 
werden und wann muss mit Originalmaterial gearbeitet werden? 
Bezüglich des zu untersuchenden Drehrohr-Restabfall-Systems lässt sich die letzte Frage 
am einfachsten beantworten. Wie oben festgestellt wurde, stellt der aerobe Abbau den 
Kernprozess bei der biologischen Trocknung dar. Dieser ist mathematisch nur durch 
Vereinfachungen modellierbar. Somit können a priori keine Aussagen über die Maßstabs-
abhängigkeit des Abbaus getroffen werden. Wegen dieser Unsicherheit muss mit Original-
abfall, d.h. in seiner Zusammensetzung und Partikelgröße unverändert, gearbeitet werden. 
Es besteht sonst keine eindeutige Übertragbarkeit der Ergebnisse. Arbeitet man mit identi-
schen Abfällen in der Modell- (MA) und der Hauptausführung (HA), so wird das wichtigste 
Verhältnis des Systems, jenes zwischen der charakteristischen Abmessung des Abfalls zu 
der des Reaktors, unterschiedlich ausfallen: 
 
i
M
D
d
=Π   
mit HA,MAi =  und MAHA DD ⋅µ=    
Daraus folgt, dass eine vollständige Ähnlichkeit bei Restabfalluntersuchungen objektiv nicht 
erreicht werden kann.  
Nachfolgend werden wesentliche Teilprozesse der biologischen Trocknung im Drehrohr-
reaktor bezüglich ihrer Maßstabsabhängigkeit untersucht, um die noch offene erste Frage zu 
beantworten. Eine ausführliche Beschreibung befindet sich bei MAAS (2001). 
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a) Stoff-, Wärme- und Impulsaustausch im Haufwerk 
Wegen der fehlenden mathematischen Beschreibung der einzelnen Prozesse bei Stoff-, 
Wärme- und Impulstausch innerhalb des Haufwerks kann man nur qualitative Aussagen über 
die Maßstabsabhängigkeit treffen. Ein Größenordnungsunterschied zwischen Modell- und 
Hauptausführung deutlich unter Eins, mit einem Maßstabsfaktor 42 −=µ  erscheint als 
notwendig. 
  
b) Stoff-, Wärme- und Impulsaustausch zwischen Reaktor und Umgebung 
Aus Sicht des Stoff- und Impulsaustausches verhält sich der Reaktor nach außen hin indiffe-
rent, so dass nur der Wärmeaustausch zu untersuchen ist. 
Die Energiebilanz des zylindrischen Reaktors wird nach Gleichung 3.51 aufgestellt. Es wird 
ein stationärer Zustand ohne Reaktordrehung )0P( =  betrachtet:  
( ) VerlodPrabL,zuL, QQHH0 &&&& −+−=  
Zu den einzelnen Termen lässt sich Folgendes feststellen: 
• Der konvektiv zu- und abgeführte Wärmestrom hängt von Luftdurchsatz ab. Wird in 
beiden Ausführungen mit der gleichen Luftwechselzahl belüftet 
M
L
V
VLW
&
=  (3.58) 
so gilt: 
MabL,zuL, VLWconstHH ⋅⋅=− &&  
  mit  R
2
RRM L4/DVV ⋅π⋅⋅Ψ=⋅Ψ=  
Betrachtet man die gleiche Länge L bei der Modell- und Hauptausführung, so gilt 
für die Maßstabsübertragung wegen der quadratischen Abhängigkeit des Volumens 
vom Durchmesser der Zusammenhang: 
( ) ( )
MAabL,zuL,
2
HAabL,zuL,
HHHH &&&& −⋅µ=−  
• Die produzierte Wärmeenergie ist von der Abfallmasse bzw. -volumen abhängig: 
Mprodprod VqQ ⋅= &&    
Die Maßstabsabhängigkeit ist (bei Betrachtung der gleichen Reaktorlänge) wie 
oben quadratisch: 
MA,prod
2
HA,prod QQ && ⋅µ=  
• Der Wärmeverlust über die Reaktorwandung ist von der Oberfläche des Reaktors 
abhängig: 
( )UmgVerl AkQ ϑ−ϑ⋅⋅=&    
Die Wärmedurchgangsfläche lässt sich wie folgt berechnen (Annahme L>>D):   
RRMantelR LDAA ⋅π⋅==  
Bei Betrachtung der gleichen Reaktorlänge gilt:  
MA,RHA,R AA ⋅µ=   
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Daraus folgt bei gleicher thermischer Isolation und Umgebungsbedingungen, d.h. 
bei gleicher Wärmedurchgangszahl MAHA kk = , eine lineare Maßstabsabhängigkeit: 
MA,VerlHA,Verl QQ && ⋅µ=  
 
Bei diesem System kann eine Ähnlichkeit nur dann erreicht werden, wenn sie für alle drei 
Terme entweder linear oder quadratisch sind. Ersteres lässt sich erreichen, wenn der 
Füllgrad (Ψ) des Reaktors verändert wird, wodurch allerdings der Stoff-, Wärme- und Impuls-
austausch beeinflusst wäre. Die andere Möglichkeit besteht darin, dass der Wärmedurch-
gangskoeffizient verändert wird. Um den quadratischen Zusammenhang   
MA,Verl
2
HA,Verl QQ && ⋅µ=  
bei gleicher Temperaturdifferenz zu erhalten, muss gelten: 
MA,RM
2
HA,RH AkAk ⋅⋅µ=⋅  
Damit entsteht die einzuhaltende Forderung: 
MAHA kk ⋅µ=  
Praktisch bedeutet dies, dass die Modellausführung um einen Faktor µ besser isoliert 
werden muss, als die Hauptausführung. 
 
c) Maßstabsabhängigkeiten der Reaktordrehung 
Die zum Mischen des Restabfalls ideale Bewegungsformen Stürzen und Rollen finden im 
Reaktor in einem bestimmten Drehzahlbereich statt, der von den physikalischen Eigen-
schaften des Materials (Struktur, Masse- und Korngrößenverteilung, Adhäsionskräfte, 
Wassergehalt) abhängt. Die Bewegungsformen werden mit Hilfe der dimensionslosen 
Froude-Zahl Fr, die das Verhältnis von Zentrifugal- zur Gewichtskraft angibt, abgegrenzt 
[SCHINKEL und KLOSE, 2002]: 
g
DnFr
2 ⋅
= . 
Zur Beibehaltung der Bewegungsform und damit des Mischungszustandes, ist das folgende 
Drehzahlverhältnis erforderlich:  
MA
5,0
HA nn ⋅µ=
− . 
Die Modellausführung soll also mit einer größeren Drehzahl drehen als die Hauptausführung.  
Diese Betrachtung der Reaktordrehung berücksichtigt nicht die Zerkleinerungseffekte, die mit 
dem Energieeintrag zusammenhängen und die aus Sicht der biochemischen Teilprozesse 
von Bedeutung sind. Die Abbildung 3.25 zeigt den Querschnitt eines halb gefüllten 
einbautenfreien Drehrohrs (Füllgrad Ψ = 50%). Wird es aus der Ruhelage heraus mit einer 
Drehzahl im Mischungsbereich gedreht (hier gegen den Uhrzeigersinn), dann stellt sich 
zunächst ein materialspezifischer Schüttwinkel α ein, bevor sich der aktive Mischungsbereich 
ausbildet.  
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Abbildung 3.25: Darstellung zur Berechnung der Rotationsleistung 
 
Pro Zeiteinheit wird dann die Schüttfläche um einen Winkel β weiter gedreht (Winkel-
geschwindigkeit ω = dβ/dt). Das durch diese Winkel über die Reaktorlänge aufgespannte 
Materialvolumen rutscht oder rollt an der Schüttkante ab, bis sich wieder der Schüttwinkel α 
einstellt.  
Dieses Volumen wird wie folgt berechnet: 
 
π
β
⋅⋅
π⋅
=
2
)rad(L
4
DV
2
 
Die zeitliche Änderung des Volumens ist: 
 nL
4
D
dt
dVV
2
⋅⋅
π⋅
==&  
Die effektive Rotationsleistung oder Hubleistung ist die Energiemenge, die pro Zeiteinheit 
benötigt wird, um dieses Materialvolumen nach dem Abrutschen wieder nach oben zu 
transportieren. Diese Leistung entspricht somit der zeitlichen Änderung der potentiellen 
Energie zwischen der unteren und oberen Schwerpunktlage.  
Aus dem Volumenstrom folgt für den Massestrom:  
nL
4
DVM
2
M
M ⋅⋅
π⋅⋅ρ
=⋅ρ= && ,        
Der Schwerpunkt der differentiellen Masse liegt auf einem Kreis mit dem Durchmesser 
2DDS = . Der Höhenunterschied ist bei Betrachtung einer differentiell kleinen Zeit-
einheit )( β>>α :  
2sinDsinDz∆ S α⋅=α⋅= . 
Die Hubleistung ist damit:   
24
sinnLDgz∆gMP
3
M
⋅
α⋅⋅⋅π⋅⋅⋅ρ
=⋅⋅= &  (3.59) 
Diese eingetragene Leistung wird zur Materialverformung und Zerkleinerung sowie zum 
größten Teil durch Reibung in Wärme umgesetzt. Bei größeren oder kleineren Füllgraden 
verringert sich die effektiv transportierte Menge und der Höhenunterschied beim Abrollen 
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(bei vollständiger Befüllung Ψ = 100% beides Null), so dass die notwendige Energiemenge 
ebenfalls kleiner wird. Die Dichte ρM und der Schüttwinkel α sind materialspezifisch und nicht 
veränderbar. Die Anlagenabmaße D und L sind ebenfalls konstant, so dass die durch die 
Reaktordrehung in das Material eingetragene Leistung nur durch die Drehzahl n veränderbar 
ist.  
Soll bei einer Maßstabsübertragung um den Faktor µ bei gleichem Füllgrad auch die gleiche 
volumenbezogene Leistung in das System eingetragen werden: 
ii
i
2
iii
3
iM
i,R
i nDconst
4
LD
24
sinnLDg
V
P
⋅⋅=
⋅π⋅
⋅
α⋅⋅⋅π⋅⋅⋅ρ
=  mit HA,MAi =  
 so gilt für die Drehzahl:  
µ= /nn MAHA  
Die Drehzahl der Modellausführung muss um den Faktor µ größer sein als die der Haupt-
ausführung. 
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4 Versuchstechnik 
4.1 Ausgangssituation 
Die Auswertung der Literatur und die Tatsache, dass derzeit keine Drehrohrreaktoren in 
MBA-/MBS-Anlagen zur biologischen Trocknung eingesetzt werden, haben gezeigt, dass bei 
der Entwicklung der Versuchstechnik auf kein verfügbares Expertenwissen zurückgegriffen 
werden kann.  
Die Grundlage der realisierten Versuchsanlage bildete eine am Institut für Verfahrenstechnik 
und Umwelttechnik vorhandene Versuchsanlage „Drehrohrreaktor“. Diese wurde von 
BRUMMACK und PAAR entworfen und realisiert. Die Auswertung der Ergebnisse aus den 
Vorversuchen von HIECKE (1997) und SCHUBERT (1998) hat gezeigt, dass die Versuchs-
anlage prinzipiell zur Untersuchung des aeroben Abbaus unter dynamischen Bedingungen 
geeignet ist. Die beiden Autoren haben festgestellt, dass wegen der Vielzahl parallel ablau-
fenden Prozesse im Drehrohr nur mit Hilfe einer vollautomatischen Messdatenerfassung eine 
aussagefähige Datenbasis für die Steuerungsentwicklung geschaffen werden kann.  
Die Technik der Versuchsanlage besteht aus einer um ihre Längsachse drehbaren Trommel 
mit einem Durchmesser von D = 1200 mm und einer Länge von L = 2920 mm, die von einem 
Grundgestell mit Antrieben und Stützrollen getragen wird, aus einer Befülleinrichtung mit 
Transportband sowie weiteren peripheren Einrichtungen zur Belüftung und Stromversorgung. 
Die Abbildung 4.1 zeigt den prinzipiellen Aufbau des Drehrohres. 
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Abbildung 4.1: Aufbau des Versuchsdrehrohrs 
 
Der Rohrschuss, der den Mantel des Reaktors bildet, ist beidseitig mit einem Flansch 
versehen. Auf der Abluftseite wurde ein Deckel fest montiert. Auf der Zuluftseite ist ein 
abnehmbarer Deckel vorhanden. Die Zuführung der Medien Zuluft und Wasser (für die 
Befeuchtung) erfolgt über den Deckel. Die Abluft wird durch ein Seitenkanalgebläse aus dem 
Drehrohr abgesaugt. Um sicherzustellen, dass kein Feststoff in die Abluftführung gelangt, 
wird die Abluft an der höchsten Stelle des Reaktors entnommen. Dies wird durch eine von 
außen in einer Drehmomentstütze gehaltene Rohrdurchführung mit gasdichtem Lager und 
innen liegendem Schnorchel gewährleistet, die sich im praktischen Einsatz bereits bewährt 
hatte. Das Drehrohr wird durch zwei bezüglich der Trommelachse symmetrisch angeordnete 
miteinander gekoppelte Getriebemotoren angetrieben. Zur Befüllung und Entleerung kann 
der Antriebsrahmen des Grundgestells mit dem Drehrohr um +/- 10°geneigt werden. 
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Im Rahmen vorliegender Arbeit wurde der Versuchstand bis auf die mechanischen Grund-
komponenten komplett neu aufgebaut. Diese Arbeiten umfassten: 
• die eigentliche Anlagentechnik, 
• die eingesetzte Mess-, Steuer- und Regelungstechnik und 
• die Entwicklung einer Software zur Prozesssteuerung, Datenerfassung und zur 
Auswertung. 
Die wesentlichen Ergebnisse werden nachfolgend dargestellt. Eine ausführliche Dokumenta-
tion der Versuchsanlage befindet sich in der Anlage 3.  
 
4.2 Planung und Realisierung 
4.2.1 Hardware 
4.2.1.1 Anlagentechnik 
Das Drehrohr hat bei den oben angegebenen Abmessungen ein Volumen: 
³m3,34/LDV 2R =⋅π⋅=  
Bei einer Schüttdichten-Bandbreite des Restabfalls und erreichbaren Füllgrade 
³m/kg600300M −=ρ  und %7550 −=Ψ  
ergibt sich das mögliche Abfallvolumen bzw. die Masse zu: 
 ³m5,27,1VV RM −≈⋅Ψ=   
kg500.1500VM RMM −≈⋅Ψ⋅ρ=  
Bei dieser Anlagendimension diente die Modifizierung der Anlagentechnik der Gewähr-
leistung der Arbeits- und Betriebssicherheit im automatischen Langzeitbetrieb. Dazu muss-
ten die Lauf- und Führungsringe des Drehrohres neu angefertigt werden. Die beiden Lauf-
ringe nehmen die Masse des gefüllten Rohres (Leergewicht ca. 1.000 kg, Gesamtgewicht bis 
2.500 kg) und die notwendigen Drehmomente beim Drehen und Anhalten auf. Als Werkstoff 
wurde 100 mm starkes Hartgewebe (Typ: HGW 2082) gewählt. Hartgewebe ist ein phenol-
harzhaltiger textilfaserverstärkter Kunststoff, der mit herkömmlichen Werkzeugen und 
Techniken bearbeitet werden kann. Die sehr guten mechanischen Eigenschaften, vor allem 
Druckfestigkeit (auch in Faserrichtung), sind mit ebenfalls hervorragenden thermischen 
Eigenschaften gepaart (geringe Wärmeleitung und -ausdehnung, hohe Temperaturstabilität). 
Die richtige Materialwahl wurde nach Abschluss der Versuchsreihen bestätigt. Die Laufringe 
zeigen nach einigen Tausend Umdrehungen keine sichtbare Abnutzung. Die Führungsringe, 
die die axiale Führung des Rohres auch bei Neigung des Gestells beim Befüll- oder Entleer-
vorgang gewährleisten, wurden aus 18 mm starkem Schichtenholz angefertigt und auf 
beiden Seiten des vorderen Laufringes befestigt. Die Abbildung 4.2 zeigt das im Aufbau 
befindliche Drehrohr mit den neuen Laufringen.  
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Abbildung 4.2: Versuchsdrehrohr im Aufbau 
 
4.2.1.2 Mess-, Steuer- und Regelungstechnik 
Die Zielstellung der Arbeit, die Entwicklung und Umsetzung einer automatischen Prozess-
führung, machte eine komplette Neuentwicklung der Mess-, Steuer- und Regelungstechnik 
(MSR-Technik) notwendig. Die MSR-Technik soll in der Lage sein, über Versuchzeiträume 
von 7 bis 10 Tagen durchgehend zu arbeiten. Die Neuentwicklung der MSR-Technik machte 
den Neuaufbau der elektrischen Anlagen erforderlich.  
Die installierte MSR-Technik wird an Hand des RI-Fließbildes in Abbildung 4.3 erklärt. Die im 
nachfolgenden Text in Klammern gesetzten Zahlen beziehen sich auf die grau markierten 
Positionen im RI-Fließbild. Die umgesetzten MSR-Aufgaben werden dabei nach Anlagen-
komponenten aufgeführt. Eine Liste und Beschreibung der verwendeten MSR-Technik 
befindet sich in der Anlage 3.  
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Abbildung 4.3: RI-Fließbild der Versuchsanlage im Frisch- und Umluftbetrieb 
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a) Reaktordrehung 
Die Drehbarkeit ist das Hauptmerkmal des dynamischen Reaktors. Zwei symmetrisch 
angeordnete Antriebsmotoren (1, siehe Abbildung 4.3) erlauben die Drehbarkeit und die 
Übertragung von Drehmomenten in beiden Richtungen. Damit wird ein sicherer Anlauf des 
Reaktors unter allen Betriebsbedingungen gewährleistet. Die Drehzahl der beiden synchron 
laufenden Antriebsmotoren ist über Frequenzumrichter manuell oder vom Steuerrechner aus 
einstellbar. Die Antriebe sind im stromlosen Zustand nicht eingebremst, so dass nach deren 
Abschalten das Drehrohr wegen der höheren Schwerpunktlage im ausgelenkten Zustand 
entgegen der vorherigen Drehrichtung zurückrollt. Daraus ergab sich die Aufgabe, den 
Abschaltpunkt so zu bestimmen, dass nach dem Zurückrollen in der Ruhelage die Null-
position erreicht wird. In der Nullposition liegt das Belüftungsrohr mittig unter dem Haufwerk 
(siehe Abbildung 4.2). Durch die Kombination von zwei Gabellichtschranken mit einer 
Lochscheibe an einer der nicht angetriebenen Laufrollen (2) werden über eine selbst-
entwickelte Logikschaltung die Drehzahl, die Drehrichtung und die Position erfasst. Das 
Zurückrollen des Reaktors nach Abschaltung der Antriebsmotoren konnte in den Versuchen 
anhand der hohen Auflösung gut quantifiziert und in die Steuerung eingearbeitet werden. 
 
b) Be- und Entlüftung 
Die Belüftungseinrichtung wurde so ausgelegt, dass im relevanten Arbeitsbereich der 
Volumenstrom und die Temperatur der Zuluft: 
h/³m18...0V zu,nass,L =&   
C70...Umgzu °ϑ=ϑ  
kontinuierlich vom Steuerrechner aus verstellt werden können. Der Volumenstrom entspricht 
bei einem Materialvolumen von VM = 2 m³ einer Luftwechselzahl von etwa:  
)³mh/(³m9...0
V
V
LW ML
M
zu,nass,L ⋅==
&
 
Der Volumenstrom wird durch einen Balgengaszähler mit Inkrementalgeber im Zählwerk 
gemessen (3) und durch eine motorangetriebene Stellklappe mit Positionsrückmeldung 
gestellt (4). Die Positionserfassung der Stellklappe dient zur indirekten Ermittlung der Durch-
strömbarkeit der Gesamtanlage. Die Stellklappe und das Seitenkanalgebläse (5) können 
vom Steuerrechner aus gestellt bzw. geschaltet werden. Die Zulufttemperatur (6) wird, wie 
alle Temperaturen, mit einem Widerstandthermometer gemessen. Die Heizleistung des 
Luftvorwärmers (7) ist kontinuierlich einstellbar. 
In der Abluftleitung nach dem Austritt aus dem Drehrohr werden die Temperatur (8) und die 
Gaszusammensetzung (CO2, O2) durch den Einsatz bewährter Mess- bzw. Analysetechnik 
(INFRALYT 5000, SAXON JUNKALOR) gemessen (9). Die Luftfeuchte (10) wird indirekt aus der 
im Kondensatbehälter (11) aufgefangenen Kondensatmenge bestimmt. Hierzu war die 
Einbindung einer zweiten Temperaturmessstelle (12) an der höchsten Position der Rohr-
leitung hinter dem Kondensatbehälter notwendig. Da in der Kondensationsstrecke neben 
Wasser auch andere Komponenten aus der Abluft auskondensieren, war eine sich stetig 
ändernde Zusammensetzung des Kondensates zu erwarten. Zur Charakterisierung des 
Kondensates wurde sein pH-Wert kontinuierlich gemessen (13). Um Verschmutzungen der 
Sonde durch mitgerissene Feststoffe und Stäube aus dem Drehrohr zu verhindern, wurde 
der Teil des Kondensates verwendet, der nach dem Kondensatbehälter, also in dem von den 
Messstellen 12 und 14 erfassten Temperaturfenster anfällt.   
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c) Befeuchtung 
Die neu installierte Befeuchtungseinrichtung dient einer Beeinflussbarkeit des optimalen 
Anfangswassergehaltes des zu behandelnden Abfalls. Für den Versuchsbetrieb ist es 
vorteilhaft, die Befeuchtungseinrichtung in den Reaktor zu integrieren. Neben der Möglichkeit 
der Einstellung eines definierten Anfangswassergehaltes kann während des Versuchs-
betriebes in den Wasserhaushalt des Materials gezielt eingegriffen werden. Es wurde Frisch-
wasser aus einer Druckwasserleitung für die Befeuchtung eingesetzt. 
Die Wassermenge wird mittels Turbinenrad (15) und die Eintrittstemperatur mit einem 
Widerstandsthermometer (16) gemessen. Zur Vorwärmung des Wassers wird ein Durchlauf-
erhitzer (17) eingesetzt, der bei konstanter Heizleistung eine durchsatzabhängige Austritts-
temperatur (max. 40°C) ermöglicht. Eingestellt wird der Durchsatz über ein Proportionalventil 
(18). Für die Zuführung des Wassers in den Reaktor wurde eine drehbare Wasserkupplung 
entwickelt (19), da marktübliche Drehdurchführungen wegen der geringen Durchsätze nicht 
verwendet werden konnten. 
 
d) Drehrohrmantel und Begleitheizung 
Die Betrachtungen zur Maßstabsübertragung zeigen, dass die Minimierung der Wärme-
verluste durch die Reaktorwandung der Versuchsanlage die grundlegende Voraussetzung 
für eine Übertragung der Ergebnisse ist. Die Tabelle 4.1 zeigt für die angegebenen Annah-
men den Zusammenhang zwischen Verlustwärmestrom und produzierter Wärme für das 
Versuchsdrehrohr und mögliche Dimensionen der Hauptausführung. Trotz aufwendiger 
thermischer Isolierung des Drehrohres (k = 0,74 W/(m² K) bezogen auf die Mantelfläche, 
Bestimmung siehe Anlage 4) geht etwa die Hälfte der produzierten Wärme über die 
Wandung verloren. Bei den möglichen Hauptausführungen (µ = 2,5-3,3) wäre dieser Verlust 
bei dem gleichen Wärmedurchgangskoeffizient um einen Faktor 2,6-3,6 geringer.     
 
ψ ρ k
[--] [kg/m³] [W/m³] [K] [W/m²K]
Annahmen: 50% 500 500 40 0,74
D L µ L/D A VR VM A/VM
[m] [m] [--] [--] [m²] [m³] [m³] [m²/m³] [W] [W] [--]
Versuchs-
drehrohr (MA) 1,22 2,92 2,4 13,5 3,4 1,7 7,9 853 400 47%
3 9 2,5 3,0 99,0 63,6 31,8 3,1 15.904 2.929 18%
3 12 2,5 4,0 127,2 84,8 42,4 3,0 21.206 3.766 18%
3 15 2,5 5,0 155,5 106,0 53,0 2,9 26.507 4.603 17%
4 15 3,3 3,8 213,6 188,5 94,2 2,3 47.124 6.323 13%
mögliche Haupt-
ausführungen   
(HA)
ϑ∆
VerlQ& prodVerl Q/Q &&prodQ&
prodq&
 
Tabelle 4.1: Vergleich des Wärmeverlustes bei unterschiedlichen Reaktorgrößen 
 
Um den großen Verlustanteil zu kompensieren wäre für das Versuchsdrehrohr statt der 
verwendeten ca. 10 cm starken Wärmedämmung eine 20-30 cm starke Isolation notwendig 
gewesen. Dies ist nicht praktikabel, da die gesamte Peripherie auf ein um 40-60 cm größe-
ren Außendurchmesser des Drehrohr hätte angepasst werden müssen. Stattdessen wurde 
eine aktive Isolierung, bestehend aus einer elektrischen Begleitheizung (20) an der Ober-
fläche des Reaktormantels und 8 cm Wärmedämmung um diesen, installiert. In der 
Abbildung 4.2 sind die Heizbahnen gut erkennbar. Aus konstruktiven Gründen konnte der 
Heizdraht nur an der Zylinderfläche des Rohres befestigt werden. Um den höheren Wärme-
verlusten an den Rohrenden (Deckel) und in der Nähe der Laufflächen (Wärmeleitfähigkeit 
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höher als die der Isolierwolle) entgegenzuwirken, wurden diese Bereiche dichter belegt. Die 
Heizleistung lässt sich vom Steuerrechner aus kontinuierlich einstellen. Zur Kontrolle wurden 
zwei Temperatursensoren (21) auf dem Drehrohr befestigt. Ein zusätzlicher Grenzwert-
schalter (22) schaltet die Heizung unabhängig von der Steuerung bei Temperaturen über 
90°C ab.  
Zur Untersuchung von eventuellen axialen Gradienten wurden acht Temperatursensoren 
(23) an unterschiedlichen Punkten im Zylindermantel positioniert. Problematisch ist hierbei, 
dass die Sensoren beim Drehen des Rohres großen mechanischen Belastungen ausgesetzt 
sind. Aus diesem Grund können sie nicht beliebig tief in den freien Querschnitt des Rohres 
hineinragen, die konkrete Tiefe beträgt 20 mm. Die Sensoren wurden thermisch vom Reaktor 
isoliert und elastisch gepuffert montiert. In der Abbildung 4.2 sind sie ebenfalls gut sichtbar. 
Die Messwertumformung aller Temperaturen am Drehrohr erfolgt in einem Datenlogger, der 
sich auf dem Reaktormantel befindet. Der Datenlogger besitzt eine serielle Schnittstelle, über 
die die Programmierung und der Datenaustausch mit dem Steuerrechner erfolgt. 
Es musste eine Lösung zur Stromversorgung der Begleitheizung und für die Übertragung der 
Messsignale von dem drehenden Rohr zum Steuerrechner gefunden werden. Da elektrische 
Energie für die Begleitheizung über Schleifringe auf die bewegte Trommel übertragen 
werden muss, wurde auch für die Datenübertragung auf die Schleifringübertragung (24) 
zurückgegriffen. Das Schleifringsystem wurde (thermisch isoliert) auf die Abluftleitung 
aufgesetzt. Um eine Kondensation in der Abluftleitung an dieser Stelle vorzubeugen, wurde 
in der entsprechenden Position eine elektrische Zusatzheizung geringer Leistung installiert 
(25). 
 
e) Umluftbetrieb 
Die Umluftführung ist eine Option zur Reduzierung der zu behandelnden Abluftmengen 
(siehe Ausführungen im Kapitel 3.2.3.6). Dies ist prozesstechnisch nur dann sinnvoll, wenn 
die im Kreis geführte Luft entfeuchtet, d.h. gekühlt, wird. Zur Untersuchung der Möglichkeiten 
und Grenzen einer Umluftführung wurde in die Versuchsanlage ein Umluftkreis integriert. In 
der Abbildung 4.3 ist das RI-Fließbild des Umluftbetriebes dargestellt. Markiert sind nur die 
noch nicht beschriebenen Apparate.  
Die Umschaltung zwischen dem reinen Frischluftbetrieb und dem Umluftbetrieb erfolgt über 
Handklappen (nicht dargestellt) oder durch Umstecken von Rohrleitungen. Der wesentliche 
Unterschied zum Frischluftbetrieb ist, dass die Luftbewegung von einem Radialventilator (26) 
im Umluftweg hervorgerufen wird. Die gesamte Abluft aus dem Reaktor wird durch einen 
Kühler geführt (27). Das Kühlmedium ist Brauchwasser. Der Kühler arbeitet im Gegenstrom-
betrieb und wurde so groß dimensioniert, dass die Austrittstemperatur der Luft (28) nur 
knapp über der Wassereintrittstemperatur liegt. Bei der Kühlung fällt Kondensat an, das zum 
Kondensatbehälter geleitet wird. In der Rohrleitung wird der pH-Wert des Kondensates 
kontinuierlich gemessen (29). Die Aufteilung der Gesamtabluft in die Ströme Umluft und 
Abluft zur Umgebung erfolgt mit den Klappen (30, 31). Auf die Automatisierung dieses 
pneumatischen Systems konnte verzichtet werden, da der hauptsächliche Einfluss auf die 
entstehenden Abluftmengen nur punktuell zu untersuchen war. Die Klappe 31 wird dabei so 
eingestellt, dass über sie ein Wechsel des Druckniveaus stattfindet. Vom Ventilator bis zu 
dieser Klappe herrscht Überdruck und von dieser Klappe zum Ventilator Unterdruck. Damit 
kann über Handklappe (32) gedrosselt Frischluft angesaugt werden. Die Zusammensetzung 
der aus Frisch- und Umluft gemischten Zuluft wird kontinuierlich gemessen (33). Der Volu-
menstrom der Zuluft wird mit der Handklappe (34) eingestellt. 
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4.2.1.3 Prozesskoppeltechnik 
Die physikalische Verbindung zwischen Steuerrechner und MSR-Technik erfolgt, je nach 
Signalart, über unterschiedliche Schnittstellen. Das Gasanalysegerät und der Datenlogger 
kommunizieren über die serielle Schnittstelle. Für diese Schnittstelle wurden Kommunikati-
onsprogramme erstellt und in das Steuerprogramm eingebunden. Beim Gasmessgerät 
wurde ein bedarfsgerechtes Messregime entwickelt und realisiert, das der Prozessdynamik 
folgend, nicht kontinuierlich misst, sondern geräteschonend die Messung ein- und ausschal-
tet. Die Temperaturmessstellen in den unbewegten Anlagenteilen wurden direkt mit einer 
Temperaturmesskarte im Steuerrechner verbunden. Alle weiteren Signale werden mit Hilfe 
einer Industriesteckkarte ein- und ausgegeben. In der Anlage 3 ist eine Übersicht über die 
Anordnung der MSR-Technik und der elektrotechnischen Komponenten sowie über die 
Verbindungen zwischen ihnen angegeben.  
 
4.2.2 Software 
4.2.2.1 Anforderungen 
Das Steuerprogramm dient der Führung des Prozesses im Automatikbetrieb und im Hand-
betrieb vom Steuerrechner aus. Im Einzelnen waren folgende Aufgaben zu realisieren: 
• Datenerfassung mit der Prozesskoppeltechnik unter Echtzeitbedingungen bei 
unterschiedlicher Herkunft und Art der Signale.  
• Kommunikation mit dem Bediener durch Eingriffsmöglichkeiten in den Prozess und 
Präsentation von Messgrößen (Regel- und Stellgrößen) sowie aus ihnen berech-
neten Werten (Ströme, kumulierte Mengen) in Diagrammen und Tabellen. Dies 
schließt die Generierung von Meldungen und die Anzeige von Alarmen ein. 
• Ablage gemessener und berechneter Werte in einer Datenbank.    
• Realisierung einer Möglichkeit zur automatischen Sollwertvorgabe auf Grundlage 
der Fuzzy-Klassensteuerung als Kernaufgabe des Steuerprogramms.  
• Berechnung der Stellgrößen unter Beachtung von Grenzwerten zur Anlagen- und 
Prozesssicherheit.  
• Ausgabe der berechneten Stellgrößen und notwendigen Steuerhandlungen über 
die Prozesskoppeltechnik an die installierte Stelltechnik.  
 
4.2.2.2 Steuerprogramm 
Zur Realisierung der Aufgaben stand kein fertiges Programmpaket zur Verfügung, vielmehr 
wurde das Steuerprogramm im Rahmen vorliegender Arbeit nach den genannten Anforde-
rungen erstellt. Die Implementierung erfolgte mit Hilfe eines leistungsfähigen Entwicklungs-
systems (DELPHI 4.0, Fa. BORLAND). Die Abbildung 4.4 zeigt den schematischen Aufbau des 
Steuerprogramms.  
Die einzelnen Aufgaben, aus denen sich die Steuerung zusammensetzt, erfordern unter-
schiedliche Abarbeitungszeiten und müssen in unterschiedlichen Zeitabständen ausgeführt 
werden. Die Regelungsaufgaben im herkömmlichen Sinn, d.h. die Datenerfassung und die 
Berechnung und die Ausgabe von Stell- und Steuergrößen, werden in Sekundentakt abgear-
beitet. Die Messgrößen werden je nach Echtzeitanforderung in Gruppen eingeteilt und diese 
mit unterschiedlichen Prioritäten versehen. Das Multithread-Konzept des Betriebssystems 
MICROSOFT WINDOWS, das auch von der Entwicklungsumgebung DELPHI unterstützt wird, 
erlaubt die parallele Bearbeitung von Prozessen unterschiedlicher Prioritäten. 
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Abbildung 4.4: Schematischer Aufbau des Steuerprogramms 
 
Grundgedanke des Multithread-Konzeptes ist die Einordnung der Aufgaben nach Prioritäten 
in einen Abarbeitungsplan, der durch zeitliche und prozessinterne Bedingungen bestimmt 
wird. Wenn dieser Plan zur gleichzeitigen Aktivierung mehrerer Aufgaben führt, werden der 
Aufgabe mit der jeweils höchsten Priorität die Ressourcen zugewiesen. Läuft gerade eine 
Aufgabe niedrigerer Priorität, wird diese unterbrochen und später fortgesetzt. Bei der Vertei-
lung der Prioritäten ist darum darauf zu achten, dass auch weniger wichtige Aufgaben 
Rechnerleistung zugewiesen werden kann. Höchste Priorität hat die Erfassung von zeit-
bezogenen Messwerten (z.B. Luftstromberechnung aus Impulsen vom Gaszähler), bei denen 
die Einhaltung der Taktung zwingend notwendig ist. Andere, sich langsam verändernde 
Messwerte werden mit niedrigerer Priorität abgefragt. Weiterhin ist es möglich, einige 
Messwerte nur dann abzufragen, wenn sie für den Prozessablauf relevant sind. So wird der 
Wasserdurchsatz für die Befeuchtung, die nur zum Prozessbeginn erfolgen soll, in späteren 
Prozessphasen mit geringerer Abfragefrequenz nur zur Gewährleistung der Anlagen-
sicherheit (Erkennen von Leckagen) erfasst. Zur Kommunikation mit den externen Geräten 
(Datenlogger, Gasmessgerät) wurden Unterprogramme erstellt und in das Steuerprogramm 
eingebunden. Das wäre mit den von den jeweiligen Herstellern bereitgestellten Kommunika-
tions-Programmen nicht möglich gewesen.  
Während der Datenverarbeitung werden die Messwerte für die Weiterverwendung aufberei-
tet. Einerseits wird der Informationsgehalt mehrerer Messwerte zusammengefasst (z.B. die 
Drehrohrposition aus mehreren digitalen Signalen), andererseits werden aus den gemesse-
nen Werten auf der Basis bekannter physikalischer Zusammenhänge weitere, direkt nicht 
messbare, für die Beurteilung des Prozessgeschehens entscheidende Daten berechnet 
(Vorstufen für Merkmale). Aus der gemessenen CO2-Konzentration und dem Luftstrom wird 
beispielsweise der CO2-Strom bestimmt. Aus den Sekundenwerten werden Mittelwerte über 
verschiedene Zeithorizonte gebildet. Die Minutenwerte werden in der Datenbank abgelegt. 
Als Datenbanksystem wurde wegen der Kompatibilität zur Entwicklungsumgebung das 
BORLAND-System PARADOX gewählt. Für die Auswertung von Versuchen ist es von großer 
Bedeutung, alle Mess-, Stell- und Steuergrößen in einer Häufigkeit zu speichern, dass bei 
der Auswertung des Versuches alle wesentlichen Zusammenhänge erkannt werden können. 
Um die Prozessdynamik während der offline Auswertung rekonstruieren zu können, werden 
die Minutenwerte nicht weiter komprimiert sondern direkt in der Datenbank abgelegt. Bei der 
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Speicherung pro Minute ergibt sich somit eine Tabelle mit 48 Spalten für die Mess- und 
Stellgrößen und je nach Versuchslänge 10.000 bis 17.000 Datensätzen. Um zu verhindern, 
dass eine Havarie (z.B. Stromausfall) zu gravierendem Datenverlust führt, wurde alle zwei 
Stunden ein automatisches Backup der Datenbank in fortlaufend nummerierten Dateien 
durchgeführt. Auch die manuelle Spiegelung der Datenbank ist möglich, um während des 
Versuches im offline Betrieb Auswertungen durchführen zu können.  
Die Kommunikations- und Präsentationskomponenten, in ihrer Gesamtheit auch Mensch-
Maschine-Interface (MMI) genannt, dienen der Bedienung und Beobachtung des Prozesses. 
Durch Übersichts- und Detailbilder sowie durch entsprechende Diagramme können aktuelle 
und vergangene Anlagenzustände dargestellt werden.  
Die zentrale Aufgabe des Steuerprogramms ist die Realisierung der Prozessführung sowohl 
im Hand- als auch Automatikbetrieb. Da kein Expertenwissen vorhanden war, musste eine 
große Flexibilität bezüglich der Prozessführung gewährleistet werden. Zur Reaktion auf nicht 
vorhersehbare Situationen muss immer eine Möglichkeit zum manuellen Eingriff bestehen, 
um offensichtliche Fehlentwicklungen korrigieren zu können. Dies ist damit begründet, dass 
die Versuche mit mehreren 100 kg Abfällen durchgeführt werden, was mit einem erheblichen 
Aufwand beim Be- und Entsorgen des Versuchsmaterials verbunden ist.      
Die Regelungsaufgaben wurden modular für die folgenden Regelkreise umgesetzt: 
• Drehrohr - Begleitheizung, 
• Zuluft - Volumenstrom, 
• Zuluft - Temperatur, 
• Befeuchtung (Wassermenge und -temperatur) und 
• Reaktordrehung (Drehzahl und Anzahl der Umdrehungen pro Drehphase). 
Die Struktur der implementierten Regelkreise geht aus der Abbildung 4.5 hervor. Dieser 
Aufbau ist für alle fünf Regelkreise identisch. Der Regelkreis besteht aus dem programmier-
ten Regelalgorithmus und einer Stell- bzw. Messeinrichtung auf der Prozessebene. Als 
Regelalgorithmen wurden PID-, Zweipunkt- oder Dreipunktregler-Algorithmen umgesetzt. Die 
Sollwertvorgabe kann entweder vollautomatisch durch Klassensteuerung oder durch eine 
Rezeptur erfolgen. Die erste Variante stellt die höchste Automatisierungsstufe vor, während 
die zweite einer schematischen Prozessführung nach Stand der Technik entspricht.  
Die Sollwerte aus den voll- oder halbautomatischen Sollwertvorgaben werden mit der 
Regelgröße verglichen. Die Differenz wird dem Basisregler zugeführt. Die berechnete 
Stellgröße wird vor der Ausgabe zusammen mit dem aktuellen Prozesszustand auf Sicher-
heit überprüft. Der Bediener kann dazu Grenzwerte festlegen. Bei einer Grenzwert-
überschreitung wird der Regelkreis unterbrochen und durch direkte Anweisung an die 
Stelleinrichtung die Gefahrsituation behoben. So wird beispielsweise bei zu hoher CO2-
Konzentration in der Abluft der Zuluftvolumenstrom erhöht. Gleichzeitig werden Fehler-
meldungen generiert und gespeichert, so dass das Ereignis zu einem späteren Zeitpunkt 
analysiert werden kann. 
Im Handbetrieb vom Steuerrechner aus, auch "soft Handbetrieb" genannt, können Stellwerte 
ohne den Basisregler direkt herausgegeben werden.  
Zwischen den Betriebsarten Automatik, Rezeptur und Handbetrieb kann der Bediener 
beliebig umschalten. Dabei wurde die Priorität wegen der Sicherheit so festgelegt, dass die 
Automatik erst dann zum Zuge kommt, wenn keine als sicherer eingestufte Rezeptur 
vorhanden ist.   
Die Abarbeitung der Regelalgorithmen sowie die Ausgabe von Stell- und Steuergrößen 
erfolgt wie die Messungen in Sekundentakt. Die Ermittlung der Sollwerte aus den Rezeptu-
ren geschieht in Minutentakt. Für die Automatik kann ein beliebiger Takt eingestellt werden.  
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Abbildung 4.5: Struktur der implementierten Regelkreise 
 
4.2.2.3 Führungskomponente 
Die Führungskomponente (siehe Abbildung 4.4) realisiert die automatische Sollwert-
generierung. Es ist von einer komplexen Steuerungsstruktur auszugehen, deren feste 
Implementierung im Steuerprogramm kaum Änderungsmöglichkeiten während der 
Versuchsdurchführung ermöglichen würde. Aus diesem Grund wurde nach einer Lösung 
gesucht, in der die Führungskomponente unabhängig von dem Steuerprogramm erstellt und 
beliebig verändert werden kann, ohne dass dabei ein Konflikt mit dem laufenden Versuchs-
betrieb entsteht. Als Entwicklungssystem wurde MATLAB/SIMULINK der Fa. MATHWORKS 
gewählt. Dies ist eine vielseitige und flexible Umgebung, die hervorragend zur Durchführung 
komplexer Berechnungen sowie Simulationsaufgaben geeignet ist.    
In dem Steuerprogramm wurde eine Schnittstelle zur Kommunikation mit der Führungs-
komponente implementiert. Die Abbildung 4.6 zeigt schematisch den Ablauf der Kommunika-
tion. Der Bediener kann über die Kommunikationsoberfläche des Steuerprogramms beliebige 
Messsignale oder berechnete Daten aus der Datenbank in einer ebenfalls beliebigen Tiefe 
(Anzahl Datensätze) auswählen, die an die Führungskomponente in frei definierbaren 
Zeitabständen zu übergeben sind. Diese Daten werden in eine Textdatei abgelegt. Durch 
einen OLE-Aufruf (Object Linking and Embedding) kann der OLE-Client (hier das Steuer-
programm) den OLE-Server (MATLAB) ansteuern. So wird ein MATLAB-Programm gestartet 
(Führungskomponente), das aus der Textdatei die bereitgestellten Daten einliest, die 
programmierte Berechnung durchführt und die Ergebnisse, hier die Sollwerte, in eine zweite 
Textdatei schreibt. Zwischenergebnisse können in beliebigen Dateien unabhängig von der 
Datenbank des Steuerprogramms abgelegt werden. Ist die Berechnung abgearbeitet, wird 
der Server geschlossen und die Verbindung getrennt. Das Steuerprogramm überprüft, ob 
während der Kommunikation die Verbindung mit MATLAB fehlerfrei besteht und wenn keine 
Fehlermeldung kommt, werden die Sollwerte aus der Sollwertedatei eingelesen. Nur bei 
vollständigem und fehlerlosem Datensatz (Sollwertvektor) werden die Sollwerte übernom-
men. 
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Abbildung 4.6: Ablauf der Kommunikation zwischen Steuerprogramm und Führungskomponente 
 
Der wesentliche Vorteil dieser etwas kompliziert erscheinenden Lösung ist, dass eine 
praktisch unbegrenzte Möglichkeit der prozessbegleitenden Optimierung der Führungs-
komponente geschaffen wurde. Dabei wird davon ausgegangen, dass die Optimierung in der 
MATLAB-Umgebung leichter auszuführen ist als in DELPHI. Diese erlaubt es, ohne den 
eigentlichen Prozess der Datenverarbeitung (Erfassung, Berechnung, Ausgabe) zu stören, 
Veränderungen in der Steuerung durchführen zu können. Die Führungskomponente lässt 
sich somit an veränderte Situationen adaptieren, neue Erkenntnisse lassen sich einarbeiten, 
ohne dass eine Neukompilierung des Steuerprogramms notwendig wird.  
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5 Experimentelle Untersuchungen  
5.1 Zielstellung 
Zielstellung der experimentellen Arbeiten war das Erarbeiten von quantitativem Wissen über 
dem Prozess. Dieses bildet das bis dato nicht vorhandene Expertenwissen und damit die 
Grundlage für die Entwicklung einer Steuerungslösung auf Grundlage der Klassensteuerung.  
Die Untersuchungen zur biologischen Trocknung im Drehrohr dienten der Beschreibung des 
Prozessverlaufes und der Analyse der Trocknungsleistung. Dazu waren Einzelphänomene, 
die bei der statischen Prozessführung nicht auftreten, zu erklären. Wie im vorherigen Kapitel 
festgestellt wurde, hat die Prozessführung beim dynamischen Prozess signifikant mehr 
Eingriffsmöglichkeiten als bei der statischen Variante. Um diese Möglichkeiten erfolgreich 
nutzen zu können, war der Zusammenhang zwischen Eingriff und Systemreaktion zu ermit-
teln und zu untersuchen. Dabei war die Frage zu beantworten, ob und wie weit die Anlagen-
dimension die Ausprägung einer Erscheinung bestimmt. 
 
5.2 Versuchsplanung 
5.2.1 Inhaltliche Schwerpunkte 
Bei der Planung der Versuche war zu berücksichtigen, dass die notwendige Größe des 
Drehrohrreaktors und die damit verbundene Masse Versuchsmaterial einen hohen perso-
nellen und zeitlichen Aufwand bei der Versuchsdurchführung verursacht. Darüber hinaus war 
zu erwarten, dass die ausschließlich aus Eigenentwicklungen bestehende Peripherie des 
Drehrohrreaktors während der Versuche noch eine Vielzahl von Modifikationen erfordern 
würde, bis eine zufrieden stellende Stabilität und Zuverlässigkeit erreicht wird. 
Zu Beginn der Arbeiten wurden drei als wesentlich herausgearbeitete Themenschwerpunkte 
festgelegt. Diese umfassten  
a) das zu behandelnde Material,  
b) die Betriebsart und  
c) das Abluftmanagement. 
 
a) Einsatzmaterial 
Um die theoretisch begründeten Vorteile des Drehrohres im Hinblick auf die hohe Flexibilität 
bezüglich der Inputmaterialien belegen zu können, sollte ein möglichst breites Material-
spektrum untersucht werden. Folgende Materialien wurden in den Versuchen verwendet:  
• Restabfälle im Anfallzustand aus Winter-, Frühjahrs- und Sommermonaten, 
• mechanisch vorbehandelte Restabfälle aus einer MBA-Anlage (Feinfraktion 
<40 mm),  
• Intensivrotte-Output aus der selben MBA-Anlage, 
• Sortierreste aus einer Sortieranlage für Verpackungsabfälle (Feinfraktion <40 mm), 
• Bioabfälle. 
Entsprechend der Aufgabenstellung biologische Trocknung standen Versuche mit Rest-
abfällen im Originalzustand im Mittelpunkt. Bioabfälle als Inputmaterial wurden untersucht, 
um die in den theoretischen Untersuchungen aufgestellten Überlegungen zum Betrieb von 
Rottetrommeln zu untermauern. Außerdem wurden Bioabfälle als Zuschlagsstoff zur Modifi-
kation von Eigenschaften anderer Abfälle (Restabfall) eingesetzt. 
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b) Betriebsart 
Ein weiterer Schwerpunkt war, die Untersuchung von unterschiedlichen Betriebsarten des 
Drehrohrreaktors. Neben dem herkömmlichen diskontinuierlichen Betrieb wurde eine halb-
kontinuierliche Betriebsart getestet, in der am Versuchsende nur ein Teil des Produktes 
entnommen wurde, und der Rest mit frisch zugegebenem Material weiterbehandelt wurde. 
Ziel dabei war zu prüfen, ob das im Reaktor verbleibende wärmere Material eventuell 
bestehende ungünstige Startbedingungen des frischen Inputs ausgleichen kann, so dass 
insgesamt ein höherer Anlagendurchsatz erreichbar ist. 
 
c) Abluftmanagement 
Als dritter Untersuchungsgegenstand war die Frage zu klären, welche Vorteile die immer 
wiederkehrende Vergleichmäßigung von prozessbedingten Gradienten bezüglich der mehr-
fachen Nutzbarkeit der Prozessluft mit sich bringt. In diesem Zusammenhang wurden die 
Grenzen der Umluftführung untersucht. 
 
Zu den Schwerpunkten wurde je eine Versuchsreihe durchgeführt. Die Tabelle 5.1 gibt einen 
Überblick über die Ziele und die verwendeten Materialien in den einzelnen Versuchen. 
 
Versuchs- Ziel Material
Nr.
I/1 bis
I/5
I/6
I/7
I/8
I/9
I/10
I/11
I/12
I/13
II/1
II/2
II/3
II/4
III/1
III/2
III/3
III/4
III/5
Ve
rs
uc
hs
-
re
ih
e 
II Untersuchungen 
zum halb-
kontinuierlichen 
Betrieb
Restabfall-
Feinfraktion aus 
MBA (frisch bzw. 
aus 
Intensivrotte), 
Siebdurchgang 
aus Sortierung 
von 
Verpackungs-
abfällen
Ve
rs
uc
hs
re
ih
e 
III
Untersuchungen 
zum Abluft-
management 
(Umluftführung)
Ve
rs
uc
hs
re
ih
e 
I
Restabfall aus 
GroßstadtUntersuchungen 
mit Abfällen im 
Anfallzustand
Anlagentest
 
Tabelle 5.1: Überblick zu den durchgeführten Versuchen 
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5.2.2 Rahmenbedingungen zur Prozessführung 
Die Versuchsanlage "Drehrohrreaktor" bietet gegenüber statischen Reaktoren eine signifi-
kant höhere Anzahl von Freiheitsgraden beim Prozesseingriff. Nach den Ausführungen im 
Kapitel 4 können folgende Stell- und Steuergrößen verändert werden: 
• Zuluftvolumenstrom und -temperatur, 
• Zeitpunkt und Anzahl der Drehungen sowie Drehzahl des Drehrohrs,  
• Menge und Temperatur des Wassers zur Befeuchtung sowie 
• Leistung der Begleitheizung zur Kompensation der Wärmeverluste durch die 
Wandung. 
Bei der begrenzten Anzahl von im Rahmen der Arbeit durchführbaren Versuchen war es 
erforderlich für einige dieser Größen feste Vorgaben zu treffen, um damit die mögliche 
Variation der Versuchsbedingungen zu verringern. Folgende Festlegungen wurden bezüglich 
der Prozessführung getroffen: 
 
Stell- oder Steuergröße Festlegung 
Zuluftvolumenstrom - frei veränderbar 
- Um in den Drehphasen des Reaktors einen Kurzschluss 
zwischen der Zuluft und der Abluft zu vermeiden, wird 
die Belüftung vor einer Drehphase abgeschaltet und erst 
beim erneuten Stillstand des Reaktors nach der Dreh-
phase wieder zugeschaltet. 
Zeitpunkt und Anzahl der 
Drehungen 
- frei veränderbar 
Drehrichtung des Drehrohrs - in einer Drehphase immer in eine Richtung,  
- in der Folge der Drehphasen abwechselnd recht/links 
Zulufttemperatur - Umgebungstemperatur, oder  
- 30-40°C, zur Entkopplung von schwankenden Umge-
bungsbedingungen beim Frischluftbetrieb 
Drehzahl des Drehrohrs - fester Wert (2,4 oder 2,0 1/min), da die Anzahl der 
Umdrehungen bereits frei veränderbar 
Wassermenge und 
Wassertemperatur  
- bei Bedarf, nach Entscheidungen des Autors 
  (Menge nach optischer Beurteilung, Temperatur 30°C) 
Leistung der Begleitheizung - Vorgabe der Wärmeverlustkompensation (90-95%) zur 
Entkopplung von den Umgebungsbedingungen 
- zu Begin der Versuche wird die Reaktionsmasse auf ca. 
25°C elektrisch erwärmt 
 
 
5.3 Versuchsdurchführung 
a) Vorbereitung und Befüllung 
Die in einem 2 m³ Absetzcontainer oder in 240 l Müllgroßbehältern angelieferte Abfälle 
wurden mit einer mechanischen Kranwaage (bis 2.000 kg, Messgenauigkeit +/- 10 kg) oder 
auf einer Technikumswaage (bis 150 kg, Messgenauigkeit +/- 0,1 kg) gewogen. Die Rest-
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abfälle wurden nach der Anlieferung sofort in die Versuchanlage gefüllt. Bei den anderen 
Materialien war teilweise eine Zwischenlagerung erforderlich. Die Zwischenlagerung erfolgte 
in einer Großraum-Kühlzelle bei 5-8°C. Eine minimale Lagerzeit wurde angestrebt. 
Bei der Befüllung fand eine Störstoffentfernung nur vor dem Hintergrund des Schutzes der 
Versuchsanlage statt. Es wurden lediglich größere Steine und größere Gegenstände dem 
Inputmaterial entnommen, deren größte Ausdehnung vergleichbar mit dem Reaktor-
durchmesser war. Die Befüllung des Reaktors erfolgte mit Hilfe der von BRUMMACK und PAAR 
entwickelten Befülleinrichtung. Bei den Versuchen zur Untersuchung der diskontinuierlichen 
Betriebsart (Versuchsreihe II) war eine händische Befüllung notwendig. 
Die Versuchsdurchführung ist in der Anlage 5 dokumentiert. 
 
b) Versuchsbetrieb 
Nach Montage des Deckels, wurden die mobilen peripheren Einrichtungen an den Reaktor 
angeschlossen. Nach einem Funktionstest der elektrischen und elektronischen Komponen-
ten wurden das Steuerprogramm und damit die Datenerfassung gestartet.  
Je nach Entwicklungsstand des Steuerprogramms und der Führungskomponente ergab sich 
ein unterschiedlich hoher Betreuungsaufwand im Versuchsbetrieb. In der Phase der Daten-
gewinnung ab dem Versuch I/6, d.h. nach dem Anlagentest, konnte der Prozess mit der 
Anlagentechnik und dem Steuerprogramm stabil geführt werden.  
Die Sollwerte der Prozessführung wurden nach Rezeptur-Vorgaben oder über die Führungs-
komponente bestimmt. Diese wurde mit dem zeitgleich erarbeiteten Expertenwissen des 
Autors iterativ erweitert.  
Ein zentrales Element der Prozessbeschreibung ist die Messung der Gaszusammensetzung 
in der Zu- und Abluft. Das Gasmessgerät wurde in regelmäßigen Abständen mit Umge-
bungsluft durchgespült, um das unvermeidbare Wegdriften des Nullpunktes bei der elektro-
chemischen O2-Messung entgegenzuwirken. Zur Absicherung der Ergebnisse wurden mit 
einem zweiten Gasmessgerät (INFRALYT 4000, SAXON JUNKALOR) Vergleichsmessungen 
durchgeführt. 
Während des Versuches kann durch die Probenahmeöffnung (DN 65) mit einer Lanze 
Material aus dem Reaktor entnommen werden. Dabei ist zu beachten, dass die Probe-
kammer der Lanze (30 x 30 x 100 mm) nur die Beprobung des Feinanteiles zulässt. Insbe-
sondere bei Restabfällen in Anfallzustand kann die entnommene Probe nicht repräsentativ 
sein, so dass keine regelmäßige Probenahme auf diesem Weg stattfand.  
 
c) Entleerung 
Die Versuchsdauer wurde nach Prozessfortschritt bestimmt. Je nach Reaktortemperatur 
wurde etwa 12-18 Stunden vor dem geplanten Öffnen des Reaktors die Belüftung deutlich 
über das bisherige Niveau erhöht und damit die Abkühlphase erzwungen. 
Bei den Restabfallversuchen wurde eine repräsentative Probe (ca. 10-15% der Output-
masse) entnommen. Diese Probemenge (ca. 60-70 kg) erscheint auch bei der Untersuchung 
von homogenisierten Restabfällen als notwendig, um die gesamte Outputmenge beschrei-
ben zu können. Die entnommene Probemenge wurde mehrstufig händisch abgesiebt. In den 
einzelnen Fraktionen wurden der Wassergehalt (nach EN 12880 bei 105°C) und der organi-
sche Trockensubstanz (nach EN 12879 bei 550°C) bestimmt. 
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5.4 Versuche mit Restabfällen in Originalzustand 
5.4.1 Messergebnisse und Diskussion am Beispiel des Versuches I/7  
5.4.1.1 Prozessbeschreibung 
Der Verlauf der Hauptmessgrößen, Ablufttemperatur und CO2-Konzentration in der Abluft, 
werden in der Abbildung 5.1 dargestellt. Desweiteren zeigt die Abbildung den Verlauf des 
Zuluft-Volumenstromes als wesentliche Eingriffsgröße. Die in allen drei Kurven erkennbaren, 
regelmäßig auftretenden Peaks markieren die Zeitpunkte der Bewegung der Drehrohrs. Der 
bei der gewählten Skalierung nicht darstellbare Volumenstrom am 6. Tag lag bei 320 l/min. 
Auf Grundlage der Abbildung 5.1 kann der Prozessverlauf zunächst qualitativ beschrieben 
werden. Der Verlauf der Ablufttemperatur zeigt nach einer kurzen Startphase zu Beginn des 
ersten Prozesstages einen steilen, kontinuierlichen Anstieg und ein sicheres Erreichen des 
thermophilen Temperaturbereiches (Aufheizphase). Die Ablufttemperatur konnte etwa 3 ½ 
Tage lang in der oberen Hälfte des thermophilen Bereiches bei gleichzeitig hohem Luft-
durchsatz gehalten werden (Trocknungsphase). Am Anfang des 6. Versuchstages wurde der 
Luftdurchsatz mehr als vervierfacht, so dass eine starke Abkühlung stattfand. Damit wurde 
die Abkühlphase erzwungen. Anhand des Temperaturverlaufes kann der ausgeprägte 
Phasencharakter des Prozesses bestätigt werden. Der Zuluft-Volumenstrom lag in der 
Trocknungsphase im Bereich von 65-75 l/min. Dies entspricht bei einem Materialvolumen 
von 2 m³ einer Luftwechselzahl von 1,8-2,25 m³L/(h m³M). Sie liegt damit eine 
Größenordnung unter den in der Literatur (SOYEZ, 2001) für die Praxis geforderten Werten 
von 10-20 m³L/(h m³M). Auch wenn eine Übertragung bzw. Vergleich der Ergebnisse nicht 
direkt erlaubt ist, zeigt dies die Effektivität der Belüftung im dynamischen Reaktor. Die 
Ruheintervalle waren nach 1,5 Tagen auf 2 Stunden und nach drei Tagen auf 3 Stunden 
eingestellt. Dabei wird in der vorliegenden Arbeit als Ruheintervall der Zeitraum zwischen 
zwei Phasen der Reaktordrehung (Drehphasen) bezeichnet. Während des Versuches wurde 
der Reaktor insgesamt 235-mal gedreht. Bei der konstanten Drehzahl (2,4 1/min) entspricht 
dies etwa 1,2% der gesamten Prozesszeit.  
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Diese qualitativen Aussagen zum Prozessverlauf reichen noch nicht aus, um auf dieser 
Grundlage eine automatische Prozesssteuerung entwickeln zu können. Daher ist eine 
tiefergehende Analyse dieser und weiterer Messwerte erforderlich, um den Prozessverlauf 
zu verstehen und damit das Expertenwissen erarbeiten zu können.  
 
5.4.1.2 Temperaturverlauf 
Eine der wenigen exakt und online messbaren Prozessgrößen ist die Temperatur. Zur 
Ausnutzung dieser Möglichkeit der Datengewinnung wurden im und am Drehrohr zehn 
Temperatursensoren installiert. In der Abbildung 5.2 ist die Anordnung und Kennzeichnung 
der Temperaturmessstellen schematisch dargestellt. Die Temperatur der Zuluft und der 
Abluft werden in Rohrleitungen an stehenden Teilen der Versuchsanlage gemessen. Mit 
Hilfe der Temperatursensoren T1-T5 wird die wandnahe Materialtemperatur im Reaktor 
gemessen. Bei der Bewertung der Messwerte sind die Bedingungen zu berücksichtigen, die 
sich aus der wandnahen Installation ergeben. Die Temperatursensoren T6-T8 erfassen die 
Gastemperatur im freien Gasraum oberhalb des Haufwerks im Reaktor. Die Manteltempera-
tur des Drehrohres wird an zwei Stellen zwischen Mantel und thermischer Isolierung gemes-
sen (TA1, TA2).    
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Abbildung 5.2: Anordnung der Temperaturmessstellen im und am Drehrohrreaktor 
 
Die Abbildung 5.3 zeigt den Temperaturverlauf für ausgewählte Messstellen. Zusätzlich zur 
bereits erfolgten Auswertung des Verlaufs der Ablufttemperatur lassen sich damit weitere 
wesentliche Informationen gewinnen. 
Bei der theoretischen Analyse des Prozesses im Kapitel 3 wurde festgestellt, dass sich in 
einem statischen, durchströmten Haufwerk mit biologischer Wärmeproduktion unvermeidlich 
Temperaturgradienten ausbilden. Dies ist in erster Linie mit der temperaturabhängigen 
Wasserdampfaufnahmefähigkeit der Luft begründet. In einem realen Reaktor mit endlicher 
Wärmeisolierung wird dieser Effekt mit Wärmeverlusten überlagert, so dass selbst bei 
homogener Durchströmung Randbereiche kälter sein können als Kernbereiche.  
Die Temperatur im freien Gasraum über dem Haufwerk wird durch die Temperatur der 
Teilluftströme aus dem Haufwerk bestimmt und wird somit in der Nähe der Temperatur der 
oberen und damit wärmeren Bereichen des Haufwerks liegen. Aus diesem Gasraum wird die 
Abluft abgezogen, so dass die hier gemessene Temperatur und die Ablufttemperatur eng 
gekoppelt sind. In der Abbildung 5.3 ist dies an dem überdeckenden Verlauf der Temperatur 
an der Messstelle T7 mit der Ablufttemperatur eindeutig erkennbar.  
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Abbildung 5.3: Temperaturverlauf an verschiedenen Messstellen (Versuch I/7) 
 
Im Verlauf der Ablufttemperatur sind Anstiege und rasche Abfälle zu Zeitpunkten der Reak-
tordrehung zu erkennen. Auch in den Verläufen an den Messstellen T1, T3, und T5 sind 
erhebliche Schwankungen erkennbar. Bezüglich dieser Entwicklung kann man feststellen, 
dass sich die biologische Aktivität im Reaktor nicht mit der gleichen Dynamik verändern 
kann, wie sich die Temperaturen ändern. Im Hinblick auf die Weiterverwendbarkeit der 
Ergebnisse mit dem Ziel einer Maßstabsübertragung muss an dieser Stelle sichergestellt 
werden, dass die genannten Erscheinungen nicht durch die Abmessungen und die 
Beschaffenheit des Versuchsreaktors hervorgerufen werden. 
Dreht man den Reaktor nach einer gewissen Standzeit, so treten die folgenden beiden 
Effekte auf: 
• einerseits vermischen sich unterschiedlich warme Luftmengen (Porenluft im Hauf-
werk und Gas im Gasraum),  
• andererseits werden die Temperaturgradienten im Haufwerk aufgelöst, indem 
Materialschichten unterschiedlicher Temperatur miteinander vermischt werden. 
Sie führen dazu, dass sich nach dem Drehen eine mittlere Temperatur im Reaktor einstellt. 
Die wandnahen Temperaturen im Haufwerk steigen (T1-T5) und die Lufttemperatur im freien 
Gasraum (T6-T8) und die Ablufttemperatur sinken schlagartig. Eine vollständige Tempera-
turgleichheit kann nicht erreicht werden, weil beim Mischen nur eine endliche Kontaktzeit 
zum Wärmeaustausch zwischen unterschiedlich warmen Materialien zur Verfügung steht. 
Die biologische Aktivität (Wärmeproduktion), die gerichtete Strömung durch das Haufwerk 
und die Wärmeverluste über die Wandung führen dazu, dass sich die Temperaturgradienten 
nach der Drehphase wieder ausbilden. In der Folge steigt die Ablufttemperatur und die 
wandnahen Temperaturen sinken. 
An dieser Stelle wird ein wesentlicher nutzbarer Vorteil des dynamischen Reaktors sichtbar. 
Kurzzeitig nach einer Drehphase kann eine Ablufttemperatur gemessen werden, die in guter 
Näherung die mittlere Temperatur des gesamten Haufwerks widerspiegelt. Diese Tempe-
ratur kann im Abluftstrom, also außerhalb des Reaktors, genügend genau erfasst werden. 
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Damit steht im Vergleich zu den statischen Reaktoren eine echte Zustandsvariable zur 
Verfügung, die den mittleren tatsächlichen Zustand der gesamten Reaktionsmasse 
wiedergibt.  
Eine weitere, wesentliche Erkenntnis aus Abbildung 5.3 ist, dass es im dynamischen Reaktor 
möglich ist, die gesamte Reaktionsmasse gleichzeitig und deutlich abzukühlen. In statischen 
Reaktoren ist dies wegen der Ausbildung von Luftkanälen im trockenen Material nicht oder 
nur bedingt möglich. 
In der Abbildung 5.4 ist für ein ausgewähltes Zeitfenster die Ablufttemperatur immer jeweils 5 
Minuten nach Ende der Drehphase markiert. Zur Erhöhung der Sichtbarkeit in der Darstel-
lung wurden diese Datenpunkte, die den wahren Trend der Temperaturentwicklung angeben, 
mit Geraden verbunden (graue Linie). Im dargestellten Zeitfenster lässt sich somit eine gleich 
bleibende bzw. leicht sinkende Temperatur feststellen. Diese Aussage kann bei der 
einfachen Betrachtung der Messwerte nicht mit dieser Eindeutigkeit getroffen werden. Bei 
der Betrachtung des Temperaturtrendwertes ist zu beachten, dass er nur zur Beschreibung 
von Zuständen bis zu der letzten Drehphase geeignet ist; der aktuelle Zustand kann auf 
dieser Grundlage nicht beschrieben werden. 
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Abbildung 5.4: Darstellung des Entwicklungstrends der Temperatur (Versuch I/7) 
 
Wie aus der Abbildung 5.4 hervorgeht, liegt die Ablufttemperatur unmittelbar nach einer 
Drehphase deutlich unter der Temperatur des Gases im freien Gasraum (T7). Dies ist auf die 
Prozessführung zurückzuführen (siehe Kapitel 5.2.2). Während der Drehphase, die einige 
Minuten dauern kann, wird die Belüftung abgeschaltet, um Kurzschlüsse zwischen Zu- und 
Abluft während der Reaktordrehung zu verhindern. In dieser Zeit kühlt sich die Umgebung 
der Temperaturmessstelle der Abluft ab. Nach erneuter Zuschaltung der Belüftung steigt die 
gemessene Temperatur schnell wieder an. Nach etwa 5 Minuten ist die Unterbrechung der 
Belüftung am Verlauf der Ablufttemperatur nicht mehr erkennbar, wobei diese Zeitspanne 
vom Volumenstrom abhängt.   
Zusätzlich zu den bisher beschriebenen Temperaturmessstellen wurden in der Abbildung 5.4 
die berechneten Mantel- und Innentemperaturen dargestellt. Die Manteltemperatur wird an 
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zwei Stellen (TA1, TA2) direkt an der Metalloberfläche des Reaktors gemessen, wobei die 
Sensoren so angeordnet sind, dass der eine zu der oberen und der andere zu der unteren 
Rohrhälfte zugeordnet ist (siehe Abbildung 5.2). Die dargestellte Manteltemperatur (TMantel) 
ist ein arithmetischer Mittelwert aus diesen beiden Werten. Einschränkend ist festzustellen, 
dass zwei Messstellen bei vorliegender Dimension des Drehrohres keine Aussage über das 
wahre Temperaturprofil geben können.  
Ähnlich wurde die "Innentemperatur" (TInnen) als arithmetischer Mittelwert aus den acht 
Temperaturen (T1-T8) berechnet. Auch hier ist einschränkend festzustellen, dass sich diese 
Messstellen zwar innerhalb des Reaktormantels, aber aus konstruktiven Gründen so wand-
nah installiert sind, dass sie nicht die wahre innere Temperatur im Kern messen können.   
Vergleicht man die Mantel- bzw. die Innentemperatur mit dem oben eingeführten Trendwert 
der Ablufttemperatur, so lässt sich in guter Näherung ein paralleler Verlauf erkennen. Für die 
Dimension der Versuchsanlage lässt sich feststellen, dass mit dem Trendwert der Abluft-
temperatur die Temperaturentwicklung im Reaktor einfach und sicher beschrieben werden 
kann. In den nachfolgenden Untersuchungen werden nur noch die Ablufttemperatur bzw. der 
daraus gebildete Trendverlauf betrachtet. Wenn diese Aussage für eine großtechnische 
Ausführung des Drehrohrs bestätigt werden kann, so könnten innenliegende Messstellen, die 
aus prinzipiellen Gründen nicht optimal gestaltet werden können, entfallen.  
Neben den absoluten Temperaturwerten ist ihre Änderungsgeschwindigkeit eine entschei-
dende, da direkt vom Prozessverlauf hervorgerufene, Informationsquelle zur Beschreibung 
des aktuellen Prozesszustandes. Zur Bildung der zeitlichen Ableitung ist in der Regel eine 
Aufbereitung der Rohdaten erforderlich, da reale Messwerte mit Schwankungen überlagert 
sind (zufällige Messfehler). Bei der Anwendung eines Filters (z.B. Tiefpass) ist darauf zu 
achten, dass der oben geschilderte Effekt des plötzlichen Temperaturabfalls wegen der 
Reaktordrehung nicht verloren geht. Die Problematik des Filterentwurfs wird an dieser Stelle 
nicht weiter untersucht.  
In der Abbildung 5.5 ist das obige Zeitfenster mit dem Verlauf der Ablufttemperatur und ihres 
Trendwertes dargestellt. Zu jedem vorhandenen Datenpunkt des Trendwertes wurde die 
Änderungsgeschwindigkeit des davor liegenden Ruheintervalls als Differenzenquotient 
bestimmt:  
1ii
1ii
i tt
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mit ti als Zeitpunkt unmittelbar nach der Drehphase i 
Wie oben festgestellt, liegen die Werte der Trendtemperatur nur bis zu der letzten Dreh-
phase vor, nicht jedoch danach. Somit kann auch die momentane Änderungsgeschwindigkeit 
nicht bestimmt werden. Werden Aussagen über den Verlauf seit der letzten Drehphase 
benötigt, so kann nur die Ablufttemperatur und ihre Änderungsgeschwindigkeit ausgewertet 
werden. In der Abbildung 5.5 ist auch die Änderungsgeschwindigkeit der Ablufttemperatur 
dargestellt. Diese wurde beginnend nach einer Drehphase in 20 Minuten Abständen als 
Anstieg des linearisierten Verlaufes über ∆t = 20 Minuten gebildet. Trotz des relativ langen 
Betrachtungszeitraumes unterliegt der Verlauf der Änderungsgeschwindigkeit der Abluft-
temperatur noch Schwankungen.  
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Abbildung 5.5: Änderungsgeschwindigkeit der Abluft- und der Trendtemperatur (Versuch I/7) 
 
Als Erkenntnis aus der Analyse des Temperaturverlaufes ist zu festzustellen, dass die 
Trendwerte der Ablufttemperatur und ihre Änderungsgeschwindigkeit eine gute Aussage 
über den Prozessverlauf geben können. Die Prozessentwicklung seit der letzten Drehphase 
kann mit Hilfe von Temperaturwerten nur grob beschrieben werden. Aus diesen Gründen 
kommt der regelmäßigen Drehung des Reaktors eine große Bedeutung auch für die 
Prozessführung zu. Bei der Bewertung von Temperaturverläufen ist zu beachten, dass der 
Luftdurchsatz die Ausbildung der messbaren Temperatur bestimmt. Besonders deutlich wird 
dies bei der Einleitung der Abkühlphase durch schlagartige Erhöhung des Zuluftstromes.    
 
5.4.1.3 Kohlendioxidproduktion - biologische Aktivität 
Die biologische Aktivität ist im vorliegenden Dreiphasensystem nicht direkt messbar. Hier ist 
ein wesentlicher Unterschied zu Flüssigfermentationsprozessen zu sehen, in denen 
zumindest mit offline Methoden Werte für die Zellzahl bzw. die lebende Biomasse bestimm-
bar wären. 
Eine indirekte Anzeige der aeroben biologischen Aktivität ist die Sauerstoffzehrung bzw. die 
auf dem Sauerstoffverbrauch beruhende Kohlendioxidproduktion. Solange aerobe 
Abbauprozesse dominieren, kann man davon ausgehen, dass die Betrachtung eines der 
beiden Gase CO2 und O2 zur Prozessbeschreibung ausreicht. In der Abbildung 5.6 sind die 
gemessenen CO2- und O2-Konzentrationen dargestellt. Ihre Summe liegt bei etwa 21 Vol.-%. 
Daraus lässt sich auf einen Respirationskoeffizienten von 1 schließen, da die gleiche Menge 
von dem ursprünglichen etwa 21 Vol.-% Sauerstoff (Frischluftbetrieb) verbraucht, wie 
Kohlendioxid produziert wurde. Im Verlauf der Summenkurve und der Sauerstoffkonzentra-
tion lässt sich in dem mit NP markierten Bereich ein plötzliches Absinken um etwa 1 Vol.-% 
erkennen, während die CO2-Konzentration unverändert bleibt. Zu diesem Zeitpunkt wurde 
eine Nullpunkteinstellung des Gasmessgerätes mit Umgebungsluft durchgeführt. Die elektro-
chemische Sauerstoffzelle benötigt eine regelmäßige Nullpunkteinstellung, während die 
physikalisch arbeitende Kohlendioxidmessung ohne nennenswerte Drift arbeitet. Aus diesem 
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Grund wird nachfolgend die sicherere CO2-Messung ausgewertet. Die Sauerstoffkonzentra-
tion wird nur verwendet, um den strikt aeroben Prozess nachzuweisen. Zu Prozessbeginn 
lassen sich zwei lokale Maxima im Verlauf der CO2-Konzentration erkennen (in der 
Abbildung 5.6 mit 1 und 2 markiert). Auf die Bedeutung dieser Maxima wird weiter unten 
eingegangen. 
 
Bemerkung: 
Bei der Erklärung von komplexen Zusammenhängen des dynamischen Prozesses ist 
es unvermeidbar, mehrere ungefilterte Verläufe gleichzeitig in einem Diagramm 
darzustellen. Dabei wird eine eventuelle und lokal zu große Informationsdichte 
bewusst in Kauf genommen. 
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Abbildung 5.6: CO2- und O2-Konzentration in der Abluft (Versuch I/7) 
 
In der Abbildung 5.1 wurde bereits der Verlauf der in der Abluft gemessenen CO2-Konzentra-
tion dargestellt. Aus der alleinigen Betrachtung der gemessenen CO2- oder O2-Konzentration 
in einem Abluftstrom kann nur die Frage nach einer eventuellen Limitation der Sauerstoff-
versorgung beantwortet werden. Zur quantitativen Beschreibung der biologischen Aktivität ist 
die Volumenstromabhängigkeit der Konzentration zu berücksichtigen. 
Unter Annahme des idealen Gasverhaltens für das Gasgemisch entspricht der Stoffmengen-
anteil (Molenbruch) dem Volumenanteil. Im Rahmen der Arbeit wird einheitlich der Begriff 
Konzentration (Vol.-%) verwendet. Es gilt: 
V
V
N
Nc iii ==   bzw.  V
V
N
Nc iii &
&
&
&
==  
Damit besteht die Möglichkeit, aus Volumenstrom und Konzentration Stoffströme zu berech-
nen.  
1 2
NP
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Mit dem konstanten molaren Volumen im physikalischen Normzustand  
kmol
³m414,22vN =  
mit kPa325,101p N =  und K15,273TN =  
erhält man für den Stoffmengenstrom 
N
N,i
i v
V
N
&
& =   
Die Konzentrationsmessung erfolgt in dem getrockneten Messgasstrom. Dazu wird der 
Gastrom in einem vorgeschalteten Kühler auf 5°C isobar heruntergekühlt (Annahme Npp = ). 
Die Abkühlung führt zu einer praktisch vollständigen Kondensation des Wasserdampfes. Es 
gilt für die beiden Vorgänge: 
Kondensation: nass,L
WD
tr,L Vp
pp
V && ⋅
−
=  
 Abkühlung:  
T
TVV Ktr,LK ⋅= &&  
In diesem Gaszustand wird die Konzentration gemessen, daher gilt: 
 KiK,i VcV && ⋅=  
Der Volumenstrom der Komponente i wird auf den Normzustand umgerechnet: 
 
K
N
K,iN,i T
T
VV ⋅= &&  
Damit berechnet sich der Stoffstrom der Komponente i zu:  
( )
nass,L
NWD
N
i
i VT
T
p
pp
v
cN && ⋅⋅
−
⋅=  
Unter Annahme eines idealen Gasverhaltens ist der auf die gleiche Temperatur bezogene, 
trockene Volumenstrom von Zu- und Abluft identisch. Dann kann der Kohlendioxidstrom in 
der Abluft mit Hilfe des gemessenen Zuluft-Volumenstromes nach folgender Beziehung 
berechnet werden: 
 
( )
nass,zu,L
zu
Nzu,WD
N
ab,2CO
ab,2CO VT
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−
⋅=  
 
Der im Reaktor produzierte Kohlendioxidstrom wird mit Hilfe des Konzentrationsunterschie-
des zwischen Ab- und Zuluft bestimmt: 
( ) ( )
nass,zu,L
zu
Nzu,WD
N
zu,2COab,2CO
prod,2CO VT
T
p
pp
v
cc
N && ⋅⋅
−
⋅
−
=  (5.1) 
 
Im Frischluftbetrieb wird die Kohlendioxidkonzentration der Umgebungsluft 
(cCO2,zu = 0,03 Vol.-%) eingesetzt. In der Abbildung 5.7 ist der nach Gleichung 5.1 berechnete 
Verlauf des produzierten Kohlendioxidstromes für sechs Stunden des Versuches I/7 dar-
gestellt. Bedingt durch die Schwankungen im gemessenen Volumenstrom ist der Verlauf des 
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berechneten CO2-Stromes mit einem starken Rauschen überlagert. Zur Glättung des Ver-
laufes werden nachfolgend zwei Verfahren 
• gleitende Mittelwertbildung mit fester Fensterbreite (Index: GMW) und 
• gleitende Mittelwertbildung mit variabler Fensterbreite (Index: varGMW). 
miteinander verglichen. Bei der Mittelwertbildung mit fester Fensterbreite wird zu jedem 
Zeitpunkt das arithmetische Mittel im zweiseitigen Zeithorizont [t-τ, t+τ] berechnet: 
 
12
)i(N
)t(N
t
ti
prod,2CO
GMW,prod,2CO +τ⋅
=
∑
τ+
τ−=
&
&  
Wie in der Abbildung 5.7 zu erkennen, entsteht dadurch ein wesentlicher Informationsverlust 
im Bereich der Drehphase (τ = 10 min). Um dies zu verhindern wird bei der Bildung des 
variablen Mittelwertes am Anfang und am Ende des Ruheintervalls die Fensterbreite einge-
engt. Damit ergibt sich die folgende Berechnungsvorschrift für den variablen Mittelwert: 
12
)i(N
)t(N
var
t
ti
prod,2CO
GMWvar,prod,2CO +τ⋅
=
∑
τ+
τ−=
&
&    
mit maxvar τ→τ   
Nebenbedingungen: Min10max =τ  und  
 j,Drehphasevar tt >τ−   bzw. 1j,Drehphasevar tt +<τ+  
 
Mit dieser Mittelwertbildung können die einzelnen Ruheintervalle isoliert betrachtet werden. 
Der bei einem einfachen gleitenden Mittelwert entstehende Informationsverlust im Bereich 
der Drehphasen wird damit vermieden. 
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Abbildung 5.7: Mittelwertbildung beim dynamischen Prozess (Versuch I/7) 
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Durch Anwendung des variablen Mittelwertes wird in der Abbildung 5.8 der Verlauf der CO2-
Produktion dargestellt. Die lokalen Maxima in dem CO2-Strom während der Aufheizphase (in 
Abbildung 5.8 mit 1 und 2 markiert) wurden bei allen durchgeführten Versuchen mehr oder 
minder ausgeprägt festgestellt. Sie sind auf die unterschiedlichen Temperaturoptima von 
meso- und thermophilen Organismen zurückzuführen, wobei die Ausprägung von den 
Intervallen der Reaktordrehung während dieser Prozessphase beeinflusst wird.   
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Abbildung 5.8: Berechnete CO2-Produktion (Versuch I/7) 
 
Im Verlauf des CO2-Stromes sind wie bei der Ablufttemperatur Anstiege und Einbrüche zu 
erkennen. An dieser Stelle besteht erneut die Aufgabe, diese Erscheinungen zu interpretie-
ren, vor allem zu unterscheiden, welche von ihnen auf Veränderungen der biologischen 
Aktivität und welche auf die Prozessführung zurückzuführen sind. 
Die Zuluft wird bei zylindrischen Reaktoren (Drehrohr) linienförmig und bei statischen 
Reaktoren linienförmig oder mehr oder minder flächig verteilt in das Haufwerk geleitet (siehe 
Abbildung 5.9). Nach der Durchströmung des Materials sammelt sich die Abluft zunächst im 
freien Raum oberhalb des Haufwerks. Unabhängig von der technischen Realisierung kann 
man feststellen, dass die Luft den Reaktor in zwei Etappen durchströmt:  
• zuerst die Makroporen im Haufwerk (VPoren),  
• dann den freien Gasraum über dem Haufwerk (VGR).  
Während die Strömungspfade im Haufwerk zusammengefasst durch einen realen Rohr-
reaktor angenähert werden können, verhält sich der Gasraum über dem Haufwerk in guter 
Näherung wie ein kontinuierlich gerührter Behälter.  
Entlang der Längsachse des angenommenen Rohrreaktors findet ein Gasaustausch 
zwischen dem feuchten Feststoff und der Gasphase statt. In der Folge steigt die CO2-
Konzentration kontinuierlich an. Im stationären Zustand findet man oberhalb des Haufwerks, 
also im "gerührten Behälter", keine CO2-Konzentrationsunterschiede. Der freie Gasraum 
wirkt lediglich als Abluftspeicher, da hier keine Reaktion stattfindet. Nach ausreichend langer 
1 2 
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Zeit und bei konstanter biologischer Aktivität wird die CO2-Konzentration im freien Gasraum 
gleich der in der letzten Volumeneinheit des angenommenen Rohrreaktors sein. Diese 
Konzentration wird hinter dem Reaktor in der Abluft gemessen. 
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Abbildung 5.9: Modellvorstellung zur örtlichen CO2-Konzentration im Reaktor   
 
Anhand dieser Modellvorstellung können die folgenden Beobachtungen im Falle  
a) einer Reaktordrehung und 
b) eine Volumenstromänderung 
erklärt werden. 
 
a) Reaktordrehung 
Dreht man den Reaktor nach einer Ruhephase, so findet eine Vermischung von Luftmengen 
mit unterschiedlichen CO2-Konzentrationen statt. Da die durchschnittliche CO2-Konzentration 
in den Poren des Haufwerks 
 
∑
∑ ⋅=
i
ii
Poren V
Vc
c  (für alle i Volumeneinheiten) 
niedriger ist, als die im freien Gasraum im Reaktor, wird die nach dem Vermischen sich 
überall einstellende CO2-Konzentration  
 
GRPoren
GRvor,GRPorenvor,Poren
0 VV
VcVc
c
+
⋅+⋅
=  
zwangsläufig niedriger sein als die, die vorher im Gasraum vorlag und in der Abluft gemes-
sen wurde (siehe Abbildung 5.10 a)). 
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Abbildung 5.10: Änderung der CO2-Konzentration in der Abluft durch Eingriffe der Prozessführung 
 
b) Volumenstromänderung 
Verändert man ausgehend von einem bekannten Zustand den Luftstrom, so wird sich die 
CO2-Konzentration im Haufwerk bei sonst gleicher mikrobieller Aktivität ändern. Bei einer 
Erhöhung des Luftstromes sinkt und bei einer Senkung steigt die CO2-Konzentration. Der 
Übergangsvorgang kann über die Stoffbilanz des freien Gasraums erklärt werden: 
ab,GR,2COzu,GR,2CO
GR,2CO NN
dt
dN && −=    
mit GR,2COGR,2CO cVN ⋅= &&        bzw.  2COGR2CO cVN ⋅=   
und t als Zeit seit der Volumenstromänderung 
Daraus folgt: 
2COzu,GR,2CO
2CO
GR cVcVdt
dc
V ⋅−⋅=⋅ &&  
Nimmt man vereinfacht eine konstante Zutrittskonzentration an:  
konstc zu,GR,2CO =  
so lautet die Lösung der inhomogenen Differentialgleichung: 
 ( ) tV/Vzu,GR,2CO0,ab,GR,2COzu,GR,2COGR,2CO GRecccc ⋅−⋅−+= &  
Dabei ist die zum Zeitpunkt der Volumenstromänderung (t=0) am Austritt aus dem Reaktor 
messbare Konzentration mit der Konzentration vor diesem Zeitpunkt identisch: 
vor,ab,GR,2CO0,ab,GR,2CO cc ≈  
Nach dieser Darstellung ist in der Abluft eine exponentiell sinkende CO2-Konzentration 
festzustellen, bis die neue Konzentration cCO2,GR,ab erreicht wird.  
 
 
 
Drehphase Vol.strom 
um 80% 
erhöht
Belüftung 
kurzzeitig aus 
 
stabiler Verlauf
 
- 91 - 
Der ausgetragene CO2-Strom berechnet sich wie folgt: 
 ( ) tV/Vzu,GR,2CO0,ab,GR,2COzu,GR,2COab,GR,2CO LReNNNN ⋅−⋅−+= &&&&&  
 mit  konstVcN zu,GR,2COzu,GR,2CO =⋅= &&  
und VcN vor,ab,GR,2CO0,ab,GR,2CO && ⋅=  
Bei einer sprunghaften Erhöhung des Luftstromes wird der CO2-Strom in der Abluft nach 
einem Aufwärtssprung im Zeitpunkt der Volumenstromänderung exponentiell sinken, bis sich 
der neue stationäre Zustand einstellt. Dieser ist, bei sonst gleichen Bedingungen, durch eine 
kleinere CO2-Konzentration und einen identischen CO2-Strom gekennzeichnet. In der 
Abbildung 5.10 (rechts) ist die reale Entwicklung der CO2-Konzentration und des CO2-Stroms 
nach einer sprunghaften Erhöhung des Luftdurchsatzes dargestellt. Es ist ersichtlich, dass 
sich in der Versuchsanlage die neuen, in diesem Falle leicht höheren, stabil verlaufenden 
Werte erst etwa zwei Stunden nach dem Sprung einstellen.  
Eine ähnliche Entwicklung ist nach einem kurzzeitigen Abschalten der Belüftung zu erken-
nen. Ein Beispiel dafür ist in der Abbildung 5.10 (rechts) zu sehen. In der Zeit ohne Belüftung 
sammelt sich CO2 in den Poren und gelangt durch freie Konvektion und Diffusion in den 
freien Gasraum. Die nach Wiedereinschalten der Belüftung gemessene Konzentration steigt 
sprungförmig an, fällt aber anschließend wieder und folgt dem alten Trend. 
Eine genauere Modellierung der obigen Sachverhalte ist wegen der vielen unsicheren, 
zeitvarianten Prozessparameter nicht möglich aber auch nicht notwendig. Es kann jedoch 
gezeigt werden, in welcher Größenordnung die unsicheren Übergangsbereiche nach einem 
Eingriff in den Prozess (Drehen, Luftstromänderung) liegen. Erfolgt ein weiterer Eingriff 
innerhalb dieses Bereiches, so besteht die Gefahr, dass die Beurteilung der Wirkung des 
Eingriffes nicht möglich ist. 
 
5.4.1.4 Materialbewegung - Drehphasen 
Nach Klärung der wesentlichen rein physikalisch bedingten Beeinflussungen der Messwerte 
kann das charakteristische Merkmal des Drehrohres, die Materialbewegung untersucht 
werden. Die Abbildung 5.11 zeigt den Verlauf der Ablufttemperatur und des berechneten 
CO2-Stromes für einen Zeitabschnitt des Versuches I/6. Dieser Versuch wurde mit variablen 
Ruheintervallen und in der thermophilen Phase mit konstanter Belüftung durchgeführt. Die 
Zeitabstände zwischen den Drehphasen sind so groß, dass man die Verläufe besser be-
obachten kann als beim Versuch I/7.  
Im Verlauf der Ablufttemperatur ist der bereits erklärte Einbruch nach jeder Drehphase zu 
erkennen. Danach steigt die Temperatur an, bis etwa 6 bis 8 Stunden nach der Drehphase 
das Maximum erreicht wird. Betrachtet man den Verlauf des CO2-Stromes, wird ersichtlich, 
dass hier bereits 3-4 Stunden nach dem Drehen das Maximum erreicht wird. Ungefähr zur 
gleichen Zeit ist im Verlauf der Ablufttemperatur der höchste Anstieg zu erkennen. Somit 
kann festgestellt werden, dass die Ablufttemperatur auch dann noch steigt, wenn die CO2-
Produktion und damit verbunden auch die Wärmeproduktion bereits zurückgehen.  
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Der unterschiedliche Zeitpunkt der Maxima ist mit der Bedeutung der beiden Größen, Abluft-
temperatur und CO2-Strom, begründet: 
• Die Ablufttemperatur zeigt direkt nach der Drehphase die mittlere Materialtempera-
tur an und steigt dann wegen der unvermeidbaren Ausbildung eines Tempera-
turgradientes im Haufwerk an. In ihrem Verlauf beschreibt sie die Temperatur der 
jeweils obersten Schicht des Haufwerks.  
• Dagegen beschreibt der Kohlendioxidstrom das ganze Haufwerk, da das produ-
zierte CO2 aus allen Schichten des Hauwerkes in diesem Strom zusammengefasst 
wird.  
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Abbildung 5.11: Vergleich der Verläufe von Ablufttemperatur und CO2-Strom (Versuch I/6) 
 
Die Materialbewegung wirkt sich auch auf die biologische Aktivität aus, zu der die CO2-
Produktion proportional ist. Es lässt sich erkennen, dass nach jeder Reaktordrehung ein 
lokales Maximum der CO2-Produktion folgt. In die Abbildung 5.11 wurden nachträglich 
mögliche Trendentwicklungen der CO2-Produktion eingezeichnet. Sie verdeutlichen, wie die 
Reaktordrehung die CO2-Produktion auf höherem Niveau fixiert.  
Wie aus Abbildung 5.8 hervorgeht, wurde im Versuch I/7 das Drehregime so gewählt, dass 
nach einer Drehphase das Maximum der Ablufttemperatur noch nicht erreicht wurde, als die 
nächste Drehphase bereits eingeleitet wurde. Im Ergebnis konnte ein nur langsam sinkender 
CO2-Strom bis zum Erzwingen der Abkühlung aufrechterhalten werden.  
Ausgehend von diesen Erkenntnissen kann eine Modellvorstellung zum Verlauf des dynami-
schen Prozesses bei intermittierendem Drehregime aufgebaut werden. Im Verlauf des am 
Austritt aus dem Reaktor ermittelten CO2-Stromes lassen sich ähnliche und sich wieder-
holende Teilbereiche zwischen den Drehphasen erkennen. In diesen Teilbereichen kann ein 
Phasencharakter des Prozesses ausgemacht werden, wobei die Ausprägung der einzelnen 
Phasen unterschiedlich ausfallen kann. Dieser nur bei dynamischen Prozessen auftretende 
Phasencharakter wird nachfolgend als lokal bezeichnet, um diesen von dem globalen 
Phasencharakter des Gesamtprozesses abzugrenzen. 
Maximum
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Abbildung 5.12: Modellvorstellung zum lokalen Phasencharakter des dynamischen Prozesses 
 
Mit Hilfe des in der Abbildung 5.12 dargestellten Verlaufes des CO2-Stromes in der Abluft 
lassen sich die folgenden lokalen Phasen erklären:  
• Ab Beginn einer Drehphase liegt ein mit den außerhalb des Reaktors gemessenen 
Größen nicht eindeutig beschreibbarer Zustand vor. Diese dauert solange, bis nach 
Beenden der Drehphase und Zuschalten des Belüftungsstromes sich ein stabiler 
Strömungszustand ausbildet.  
• Die erste charakteristische Phase ist die Lag-Phase (I). Diese ist durch einen 
sinkenden CO2-Strom gekennzeichnet. Neben den im vorangegangenen Abschnitt 
dargestellten physikalischen Phänomenen treten auch Effekte auf, die mikrobielle 
Ursachen haben. Durch die Mischung des Haufwerks liegen makroskopisch 
betrachtet neue Lebensbedingungen für die Mikroorganismen vor. Diese Verände-
rung kann zu einer Adaptationszeit führen, die zunächst durch eine verminderte 
biologische Aktivität gekennzeichnet ist. Je nach Länge des vorangegangenen 
undefinierten Zustandes und insbesondere nach Art der Belüftung in diesem, kann 
es vorkommen, dass die Lag-Phase mit einem höheren CO2-Strom beginnt als der 
vor der Drehphase ( vor,2CON& ). Ursache kann die Abschaltung der Belüftung und 
damit die Aufkonzentrierung des in dieser Zeit produzierten Kohlendioxids sein. Ein 
Beispiel ist in der Abbildung 5.11 im Falle der ersten Drehphase zu sehen. Daher 
wird die Lag-Phase nicht allein durch den Absolutwert des CO2-Stromes sondern, 
auch durch seine Entwicklungsrichtung beschrieben. 
• Wird ein minimaler Wert erreicht, so folgt in der nächsten Phase ein rascher 
Anstieg des CO2-Stromes. Diese wird in Anlehnung an die Phasen des mikrobiellen 
Wachstums exponentielle Phase genannt (II), da die Ursachen des Anstieges 
mikrobieller Natur sind. Dabei sind die  Ursachen der beiden Wirkungsketten 
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Reaktordrehung  Freilegung von Substrat  erhöhte mikrobielle Aktivität  
und 
Reaktordrehung  Aufheben von Gradienten  insgesamt günstigere 
Lebensbedingungen im Haufwerk  erhöhte mikrobielle Aktivität 
nicht getrennt quantifizierbar. 
• Nach einer gewissen Zeit reduziert sich die Zunahme des CO2-Stromes und es 
erfolgt ein fließender Übergang in die stationäre Phase (III). Diese ist durch einen 
leicht steigenden bis leicht sinkenden CO2-Strom gekennzeichnet. Innerhalb dieser 
Phase wird das lokale Maximum des CO2-Stromes im Ruheintervall erreicht 
( max,2CON& ). 
• Die letzte letale Phase (IV) ist durch einen eindeutig sinkenden CO2-Strom 
bestimmt, wobei die Ausprägung der Abnahme sehr unterschiedlich sein kann.  
 
Die lokale Erhöhung des ermittelten CO2-Stromes ist unmittelbar mit der CO2-Produktion und 
damit mit der Wärmefreisetzung gekoppelt. Daher kann die Erhöhung des CO2-Stromes als 
Gewinn gegenüber einer statischen Trendentwicklung bezeichnet werden (siehe Abbildung 
5.12). Als Ziel für die Prozessführung bei der biologischen Trocknung kann die Maximierung 
dieses Gewinns formuliert werden. 
Die Höhe des Gewinns innerhalb des Ruheintervalls wird wesentlich von der Anzahl der 
Umdrehungen in der Drehphase (u) davor bestimmt. Die Abbildung 5.13 zeigt einen 
Ausschnitt aus dem Verlauf des Versuches I/13. In diesem Versuch wurde die Anzahl der 
Umdrehungen in den Drehphasen variiert. Die Länge eines Ruheintervalls war dabei unver-
ändert. Am vierten und fünften Versuchstag wurde der Reaktor mit umdr. = 10 statt umdr. = 3 
deutlich intensiver gedreht. Als Folge ist eine Zunahme der CO2-Produktion zu erkennen. 
Diese lag am 5. Versuchstag mit ca. 0,11 mol/min um etwa 20% höher als am 3. 
Versuchstag (0,09 mol/min).  
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Abbildung 5.13: Einfluss der Anzahl der Umdrehungen auf die CO2-Produktion (Versuch I/13) 
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Da zur ausreichenden Vermischung des Haufwerks bereits einige wenige (3-5) 
Umdrehungen ausreichen, ist die Erhöhung der Aktivität auf die erhöhte Freilegung von 
abbaubaren Substrat zurückzuführen. Dabei wird nicht die vollständige sondern eine 
ausreichende Homogenisierung des Haufwerks angestrebt, wobei unter ausreichend, die 
eindeutige, positive Beeinflussung die mikrobiellen Aktivität verstanden wird. Im VDI-
Wärmeatlas (Abschnitt Mg) werden für die meisten technischen Apparate, in denen 
Schüttgüter gemischt werden, mindestens 10 Umdrehungen zur Homogenisierung 
empfohlen. 
Bei der biologischen Trocknung im Drehrohrreaktor ist bezüglich der Anzahl der 
Umdrehungen jedoch folgendes zu berücksichtigen: 
• Die Reaktordrehung führt neben der Substratfreilegung auch zur Zerkleinerung 
von Materialien, die biologisch nicht oder nicht in wenigen Tagen umsetzbar sind. 
Durch die Zunahme von feinen Bestandteilen verändert sich die Struktur des 
Haufwerks, und somit die Durchströmbarkeit verändert. Die veränderte Struktur 
und der höhere Staubanteil beeinflussen den nachfolgenden Aufbereitungsprozess 
der getrockneten Abfälle.   
• Die Materialbewegung ist mit Energieverbrauch sowie Verschleiß am Reaktor und 
seiner Peripherie verbunden. 
Es ist festzustellen, dass im Sinne der Prozessökonomie der gesamten Behandlung, d.h. 
unter Berücksichtigung des Kosten-Nutzen-Verhältnisses der Reaktordrehung, eine über-
mäßige Erhöhung der Anzahl der Umdrehungen nicht zweckmäßig ist.  
 
5.4.1.5 Wasseraustrag 
Ziel der biologischen Trocknung ist die Veränderung der physikalischen Eigenschaften des 
behandelten Materials. Dazu muss während des Prozesses ein größtmöglicher Wasser-
austrag in minimaler Zeit erfolgen.  
Nach den Überlegungen im Kapitel 3.2.3.6 ist diesbezüglich zwischen Verdunstung und 
Trocknung zu unterscheiden. Der Verdunstungsstrom ist die Differenz des aus- und eintre-
tenden Wasserdampfstromes. Nach Gleichung 3.18 gilt:  
( )zuabtr,LV XXMM −⋅= &&  
Der trockene Luftstrom wird dazu nach Gleichung 3.21 bestimmt. Damit gilt: 
  ( )zuab
zu
zunass,L,zunass,L,
V XXX1
V
M −⋅
+
ρ⋅
=
&
&  
Die Beladung der Zuluft wurde unter Annahme einer relativen Feuchte von 60% bei der 
jeweiligen Umgebungstemperatur berechnet. Durch Auswertung der angefallenen Konden-
satmengen konnte für die Abluft, bis auf die Abkühlphase, die angenommene Wasserdampf-
sättigung bestätigt werden. 
Der Verdunstungsstrom wird in der Abbildung 5.14 für den Versuch I/7 dargestellt. Nach 
einem steilen Anstieg des Stromes am 2. Versuchstag fällt die Verdunstungsleistung mit 
sinkender Ablufttemperatur und damit sinkender Beladung der Abluft bei identischer Belüf-
tung ab. Wegen dem exponentiellen Zusammenhang zwischen Temperatur und Beladung 
(φ = 1) führt der Rückgang der Temperatur von 70°C zu Beginn des 3. Versuchstages auf 
60°C am 5. Versuchstag zu einer Halbierung der Verdunstungsleistung. Bei der Einleitung 
der Abkühlphase ist eine Spitze im Kurvenverlauf sichtbar, die mit dem sprunghaft erhöhten 
Luftdurchsatz zu begründen ist. Aus dem Verdunstungsstrom lässt sich nach Gleichung 3.40 
die Trocknungsleistung bestimmen. Voraussetzung dazu sind Annahmen über die biologi-
sche Wasserproduktion (siehe Gleichung 3.38).  
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Abbildung 5.14: Verdunstungsstrom (Versuch I/7) 
 
5.4.1.6 Massebilanz und Wassergehalt 
Aus den Stoffströmen können Integralwerte zur Beschreibung des Gesamtprozesses 
berechnet werden. In der Abbildung 5.15 ist der kumulierte Verlauf der CO2-Produktion  
( ) dtNNN
tE
tAt
zu,2COab,2COprod,2CO ⋅−= ∫
=
&&  
und die netto ausgetragene (verdunstete) Wassermasse 
  dtMM
tE
tAt
VV ⋅= ∫
=
&  
dargestellt. Die beim aeroben Abbau produzierte Wassermenge wurde nach Gleichung 3.38 
unter der Annahme des vorherrschenden Kohlenhydratabbaus berechnet. Die insgesamt 
produzierte Wassermasse ist:  
 dtMM
tE
tAt
prod,Wprod,W ⋅= ∫
=
&        
In die Abbildung 5.15 wurde auch die insgesamt mit der Abluft ausgetragene Wasserdampf-
masse eingezeichnet:  
 dtMM
tE
tAt
abWD,abWD, ⋅= ∫
=
&   
mit ab
zu
zunass,L,zunass,L,
abWD, XX1
V
M ⋅
+
ρ⋅
=
&
&  
Mit obiger Annahme des Kohlenhydratabbaus wird bei Versuch I/7 eine Wasserbildung von 
13,8 kg und eine Verdunstung von 111,5 kg berechnet. Die Differenz in Höhe von 97,7 kg ist 
das effektive Trocknungsergebnis. Die Differenz der Wasserdampfmengen zwischen Abluft 
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und Verdunstung ist die Wasserdampfmasse, die mit der Zuluft in den Reaktor transportiert 
wurde. Diese beträgt über die gesamte Prozesszeit gerechnet ca. 5,1 kg. Die insgesamt 
gebildete CO2-Menge beträgt 766 mol.  
Deutlich erkennbar in der Abbildung 5.15 ist die Wirkung der erhöhten Belüftung in der 
Abkühlphase an dem sprunghaften Anstieg des Verdunstungsstromes. In den letzten 12 
Stunden des Versuches wurden 14 kg Wasser aus dem Haufwerk ausgetragen. Dies 
entspricht 12,6 % der Gesamtmenge. 
Wie aus dem Verlauf der Ablufttemperatur zu entnehmen ist (siehe Abbildung 5.1), wurde 
der Prozess nicht bis zur Abkühlung auf die Anfangstemperatur geführt. Damit wurde am 
Prozessanfang Wärme und damit CO2 produziert, ohne dass dies mit nennenswertem 
Wasseraustrag verbunden gewesen wäre. Die CO2-Menge, die bis zum Erreichen des 
Temperaturniveaus, das am Versuchsende vorlag (bei Versuch I/7 ca. 30°C, siehe Abbildung 
5.3), produziert wurde, beträgt etwa  
mol80N 0,prod,2CO =  
In der gleichen Zeit wurde lediglich  
kg4,0M 0,V =  
Wasser ausgetragen. Damit ergibt sich eine spezifische Kohlendioxidproduktion nach 
Gleichung 3.28: 
kg
mol2,6
kg1,111
mol686
MM
NN
M
N
Z
0,VV
0,prod,2COprod,2CO
eff,V
eff,prod,2CO
O2H/2CO ==−
−
==  
Dieser Wert liegt sehr gut innerhalb des theoretisch begründeten Bereichs des wärmever-
lustfreien Prozesses (siehe Abbildung 3.14). Das beweist, dass mit dem Versuchsdrehrohr 
und einer an den Eigenschaften des Substrates gemessenen repräsentativen Probemenge 
ein nahezu idealer Prozessverlauf erreicht werden konnte.  
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Auf Grundlage der nun bekannten Masse- und Stoffströme kann während des Versuches 
kontinuierlich eine Massebilanz des gesamten behandelten Materials oder einzelner Kompo-
nenten gebildet werden. Die aktuelle Masse des Abfalls ist die Summe der Massen der 
Trockensubstanz und des Wassers:  
t,WtTS,tM, MMM +=  (5.2) 
Die aktuelle Trockensubstanz lässt sich als Differenz der Trockensubstanz zu Beginn des 
Versuches und der abgebauten Masse bestimmen: 
t,AbbauATS,tTS, MMM −=   (5.3) 
mit tTS,t,Abbau MM ∆=  
Die abgebaute Organikmasse und der dabei verbrauchte Sauerstoff werden in Wasser, 
Kohlendioxid und weitere Reaktionsprodukte ungewandelt. Unter der Annahme, dass 
vorwiegend leichtabbaubare Kohlenhydrate verstoffwechselt werden, können weitere (stick-
stoffhaltige) Reaktionsprodukte vernachlässigt werden. Dann gilt: 
t,prod,2COt,prod,Wt,verbr,2OtTS, MMMM +=+∆  (5.4) 
Bei einem angenommenen Respirationskoeffizienten 1RQ =  kann die Masse des umgesetz-
ten Kohlenstoffs wie folgt berechnet werden: 
t,verbr,2Ot,prod,2COt,C MMM −=  (5.5) 
Ferner gilt: 
Ct,prod,2COt,C M
~NM ⋅=  (5.6) 
Die aktuelle Wassermasse im feuchten Feststoff lässt sich aus der Anfangswassermasse 
abzüglich der verdunsteten Wassermasse und zuzüglich der beim Abbau produzierten 
Wassermasse bestimmen:  
t,prod,Wt,VAW,tW, MMMM +−=  (5.7) 
Damit wird die aktuelle Abfallmasse aus Gleichung 5.2 mit den Gleichungen. 5.3-5.7 zu: 
Ct,prod,2COt,VAM,tM, M
~NMMM ⋅−−=  (5.8) 
mit AW,ATS,AM, MMM +=  
Daraus folgt für die Masseabnahme bis zum Zeitpunkt t: 
tM,AM,tM, MMM∆ −=  
bzw. 
Ct,prod,2COt,VtM, M
~NMM ⋅+=∆  (5.9) 
In der Abbildung 5.16 ist der Verlauf der auf diesem Wege kontinuierlich errechneten Abfall-
masse dargestellt. Der Anstieg gleich zu Versuchsbeginn ist auf die Zugabe von 15 Liter 
Wasser zurückzuführen, die in der Anfangsmasse MM,A = 741 kg bereits berücksichtigt wird.   
Die über die gesamte Versuchzeit umgesetzte Kohlenstoffmasse beträgt: 
 kg2,9mol/kg012,0mol766M~NM Cprod,2COC =⋅=⋅=  
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Die Wasserbildung wurde bereits zu 13,8 kg bestimmt. Damit hat die abgebaute Organik-
masse einen Wert von: 
 kg23MMMMMM Cprod,Wverbr,2Oprod,2COprod,WTS =+=−+=∆  
Dies entspricht einer prozentuellen Reduktion der Anfangsmasse um:  
  %1,3
kg741
kg23
M
M
A,M
TS
M ==
∆
=η  
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Abbildung 5.16: Masse und Wassergehalt des behandelten Materials (Versuch I/7) 
 
Ebenfalls in der Abbildung 5.16 ist der kontinuierliche berechnete Wassergehalt des 
behandelten Materials dargestellt: 
 
t,M
t,W
t M
M
WG = . 
Nach dem befeuchtungsbedingten Anstieg ist bis zum Ende des ersten Tages eine leichte 
Steigerung des Wassergehaltes zu erkennen. Dies ist darauf zurückzuführen, dass sich bis 
zu diesem Zeitpunkt mehr Wasser gebildet hat, als abgeführt wurde (siehe Abbildung 5.15). 
Insgesamt konnte eine Reduzierung des Wassergehaltes von 29 Ma.-% bzw. 30,5 Ma.-% 
nach der Befeuchtung auf 20,6 Ma.-% erreicht werden.  
Bei Kenntnis des Anfangswassergehaltes kann die abgebaute Organikmasse auch bezogen 
auf die Trockensubstanz angegeben werden: 
%5,4
kg515
kg23
M)WG1(
M
M
M
A,MA
TS
A,TS,M
TS
TS ==⋅−
∆
=
∆
=η  
Damit ist ein für vergleichende Betrachtungen, z.B. mit einem statischen Prozess, benutzba-
rer Wert bestimmbar. 
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5.4.1.7 Energiebilanz 
In dem aktiv isolierten Reaktor kann der Prozess weitestgehend unabhängig von den Umge-
bungsbedingungen geführt werden. Dies erlaubt die qualitative Untersuchung der Energie-
bilanz. Diese wurde im Kapitel 3.2.3.7 aufgestellt (siehe Gleichung 3.51): 
VerlprodabL,zuL,
RM QQPHH
t
U
t
U &&&& −++−=
∂
∂
+
∂
∂
  
Die konvektiven Terme, die Wärmeproduktion und der Wärmeverluststrom werden mit den 
Gleichungen 3.52-3.55 beschrieben. In der Abbildung 5.17 sind die nach diesen Gleichungen 
berechneten Verläufe von folgenden Strömen dargestellt: 
• netto konvektiv ausgetragene Wärmemenge,  
• produzierte Reaktionswärme ( 2COB mol/kJ480h∆ = , siehe Kapitel 3.2.3.4) und  
• der tatsächliche und effektive Wärmeverlust durch die Wandung. 
Die an die CO2-Produktion gekoppelte Wärmeproduktion sinkt von etwa 1.000 W in den 
ersten zweieinhalb Tagen auf etwa 600 W bis zum Ende des 5. Versuchstages. In den 
ersten anderthalb Tagen ist die Produktion deutlich höher als die konvektive Wärmeabfuhr, 
so dass es zu einer Erwärmung des Reaktor-Abfall-Systems kommt. An den Tagen 3-5 ist 
die Wärmeabfuhr leicht höher als die Produktion, was zu einem langsamen Abkühlen des 
Systems führt. Die deutliche Erhöhung des Luftdurchsatzes in der Abkühlphase bedeutet 
eine sehr hohe Wärmeabfuhr bei stark reduzierter Produktion. Die Folge ist das starke 
Abkühlen des Systems. An dieser Stelle wird ein weiterer Vorteil des dynamischen Systems 
sichtbar. Im Gegensatz zu statischen Reaktoren kann im Drehrohr eine deutliche und 
gleichmäßige Abkühlung des Materials bei gleichzeitig hoher relativer Feuchte der Abluft (φ = 
90%) erreicht werden. Das kalte Material ist eine wesentliche Voraussetzung für die weiteren 
Behandlungsstufen.  
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Abbildung 5.17: Darstellung der Wärmeströme (Versuch I/7) 
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Aus Abbildung 5.17 ist zu erkennen, dass die Wärmeverluste durch die Wandung mit 400-
500 W im Ablufttemperaturbereich größer 60°C etwa die Hälfte bis zwei Drittel der produ-
zierten Wärmemenge ausmachen. Mit der aktiven Isolation des Reaktors können diese 
Verluste durch Regelung der elektrischen Begleitheizung in beliebigen Anteilen kompensiert 
werden. 
Die Abbildung 5.18 zeigt die Entwicklung des Wärmeverluststromes und des durch die 
Begleitheizung eingetragenen Wärmestromes. Wegen der Übersichtlichkeit sind beide 
Wärmeströme mit positiven Vorzeichen angegeben. Die Begleitheizung wurde nach 16 
Stunden Versuchszeit eingeschaltet. 
Für den effektiven Wärmeverluststrom gilt:   
HeizVerleff,Verl QQQ &&& −=   
mit ( )UmgRVerl AkQ ϑ−ϑ⋅⋅=&  
und zungBegleitheiHeiz PQ =&  
Die berechnete Verlustkompensation  
 
Verl
Heiz
Q
Q
.ompkVerlust
&
&
=  
liegt zwischen 90 und 100%. Die zu erkennenden Schwankungen hängen mit den Tempe-
raturänderungen infolge Materialbewegung und mit Änderungen der Umgebungstemperatur 
zusammen.  
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Abbildung 5.18: Kompensation der Wärmeverluste (Versuch I/7) 
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Das Verhältnis zwischen Wärmeverlust und -produktion über 50% zeigt auf die Notwendig-
keit der Verlustkompensation bei der vorliegenden Anlagendimension. Ohne Kompensation 
der Wärmeverluste würde sich ein völlig anderer und im Wesentlichen durch die Qualität der 
Versuchsanlage bestimmter Prozessverlauf ergeben. Entweder wäre der Temperaturbereich 
nicht erreicht worden oder der Belüftungsstrom hätte deutlich gedrosselt werden müssen. 
Damit wären die Ergebnisse zwar für den Versuchsreaktor charakteristisch, aber die 
Möglichkeit der Übertragung bzw. der Verallgemeinerung der Ergebnisse wäre nicht gege-
ben.   
Die Richtigkeit der Annahme der Reaktionsenthalpie kann mit den Verläufen in der 
Abbildung 5.19 bestätigt werden. Dargestellt ist neben der Abluft- bzw. Innentemperatur die 
zum Zeitpunkt t im System gespeicherte Wärmemenge: (UM+R).  
 dtU)U(
t
tAt
RMRM ⋅= ∫
=
++
&  
Am Versuchsende wurde im System bei etwa 30°C eine Wärmemenge von 37.000 kJ 
bezogen auf den Startzustand gespeichert. Zu Beginn des Prozesses konnte bei der glei-
chen Temperatur ebenfalls diese Wärmenge bestimmt werden.  
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Abbildung 5.19: Verlauf der im Reaktor gespeicherten Wärme (Versuch I/7) 
 
Aus der gespeicherten Wärme kann die spezifische Wärmekapazität des Abfallmaterials 
grob bestimmt werden. Es gilt 
( ) ( )ARt,Mt,MA,RMt,RM CMcUU ϑ−ϑ⋅+⋅=− ++  (5.10) 
 mit  0U A,RM =+   Bezugspunkt (Prozessanfang) 
  RM+ϑ=ϑ   mittlere Temperatur von Material und Reaktor und 
K/kJ600CR =  Wärmekapazität des Reaktors (siehe Anlage 4) 
Vergleich
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Die Gleichung 5.10 umgestellt erhält man für die spezifische Wärmekapazität: 
t,M
R
ARM
t,RM
t,M M
C
U
c
−
ϑ−ϑ
= +
+
 
In der Abbildung 5.20 ist ihr Verlauf für die Trocknungsphase dargestellt. Ein eindeutig 
sinkender Verlauf ist zu erkennen. Bei der Interpretation des Verlaufes ist zu beachten, dass 
die mittlere Temperatur des Reaktor-Abfall-Systems nur an den wenigen Zeitpunkten der 
Drehphasen bekannt ist. Nach Abbildung 5.16 sank der Wassergehalt in dem betrachteten 
Bereich von ca. 30,5 auf 22,5 Ma.-%. Diese Wassergehalte und die berechneten spezifi-
schen Wärmekapazitäten liegen sehr gut im theoretisch begründeten Bereich (siehe 
Abbildung 3.21).     
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Abbildung 5.20: Berechnete spezifische Wärmekapazität des Abfalls (Versuch I/7) 
 
Bei den bisherigen energetischen Betrachtungen wurde die durch die Reaktordrehung 
eingetragene Leistung nicht berücksichtigt. Diese kann für die Drehphasen nach Gleichung 
3.59 bestimmt werden. Im Kapitel 3.2.6 wurde dieser Zusammenhang für Füllgrade Ψ = 50% 
ermittelt. Zu Beginn des Versuches I/7 lag der Füllgrad etwas höher:  
 625,0³m2,3/³m2V/V RA,MA ===ψ  
Der Füllgrad nimmt jedoch während des Versuches durch Zerkleinerung, Wasseraustrag und 
Abbau ab. Bei der Herleitung der Gleichung 3.59 wurde festgestellt, dass bei von 50% 
abweichenden Füllgraden die einzutragende Leistung geringer wird. Nachfolgend wird die 
eingetragene Leistung für den Versuch I/7 bestimmt, indem angenommen wird, dass 
Ψ = 50% gilt. Dann ist die Schüttdichte statt des tatsächlichen Wertes 
³m/kg371
³m2
kg741
M ==ρ  
 etwas höher 
³m/kg463
³m6,1
kg741
V
M
Annahme,A,M
A,M
Annahme,M ===ρ    
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Bei einem Schüttwinkel von °=α 45  (Beobachtung) und der konstanten Drehzahl 
min/.Umdr4,2n = erhält man die maximale Leistung nach Gleichung 3.58: 
W360
24
sinnLDg
P
3
Annahme,M =
⋅
α⋅⋅⋅π⋅⋅⋅ρ
=  
Diese Leistung wird nur in den Drehphasen, also während der insgesamt 235 Umdrehungen 
eingetragen. Die mittlere Leistung über die gesamte Versuchszeit ist: 
 W3,4
t
t
PP
Ges
Dreh =⋅=  
 mit min98
min/14,2
235
n
Ut Dreh ===   Drehzeit 
 und h5,135min128.8t Ges ==     Gesamtversuchszeit   
Damit ist sie zwei Größenordnungen kleiner, als die anderen Wärmeströme in der Energie-
bilanz und darf deshalb vernachlässigt werden. Die insgesamt eingetragene Arbeit berechnet 
sich zu: 
kJ115.2tPW Dreh =⋅=  
Die Betrachtungen von Leistung und Arbeit beschäftigten sich nicht mit dem Wirkungsgrad 
des Systems aus Motor, Getriebe und Kraftübertragung. 
Auf die Input-Feuchtmasse bezogene spezifische Arbeit ist: 
kg
kJ9,2
kg741
kJ115.2
M
W
A,M
==  
Verglichen mit der während des Versuches produzierten Wärme 
kJ680.367mol/kJ480mol766hNQ Bprod,2COprod =⋅=∆⋅=  
oder mit der spezifischen Wärmeproduktion 
 
kg
kJ2,496
kg741
kJ680.367
M
Q
A,M
prod ==  
wird sichtbar, dass durch die Dynamisierung des Prozesses mit minimalem Energieeinsatz 
eine sehr hohe Wärmeproduktion ermöglicht wird, was einen hohen Wirkungsgrad der 
bezüglich der eingetragener Energie bedeutet.  
 
5.4.1.8 Weitere Messgrößen zur Prozessbeschreibung 
Mit den bisher untersuchten Messgrößen, CO2- Konzentration und Temperatur der Abluft, 
kann der aerobe biologische Prozess im dynamischen Reaktor gut beschrieben werden. Zur 
Erklärung von Ursachen von abweichenden Prozessverläufen, z.B. bei langsamer Erwär-
mung des Materials, und zur Absicherung von Messergebnissen wären weitere kontinuierlich 
und online messbare Indikatoren hilfreich. Um diese großtechnisch anwenden zu können, 
sollten sie ebenfalls außerhalb des Reaktors erfassbar sein. Somit kommen nur die Abluft 
und die peripheren Einrichtungen des Drehrohrs als Informationsquellen in Frage.  
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Im Rahmen der Arbeit wurden zwei für aerob biologische Prozesse relevante, einfache und 
kontinuierliche Messmöglichkeiten untersucht, die nachfolgend vorgestellt werden: 
a) die Messung anderer Gasen in der Abluft und 
b) die Messung des pH-Wertes im Kondensat aus der Abluft. 
  
a) Messung weiterer Gase in der Abluft 
Die CO2-Konzentration in der Abluft wird physikalisch, mittels Infrarotspektroskopie, 
gemessen. Dies ist ein Standardverfahren der technischen Gasanalyse. Das Verfahren nutzt 
die Eigenschaft der Moleküle, dass sie durch Absorption von infraroter Strahlung zur 
Schwingung angeregt werden können [BECKER, 1999]. Wird das Molekül mit der Frequenz 
der Eigenschwingung angestrahlt, so absorbiert es einen großen Teil der auftreffenden 
Strahlung. Das Maß der Absorption kann messtechnisch erfasst werden. Die Eigen-
schwingungen organischer Kohlenstoffverbindungen liegen in einem Wellenlängenbereich 
m25...5,2 µ=λ   
bzw. in einem Wellenzahlbereich 
 1cm000.4...4001 −=
λ
=υ  
Jedes Molekül hat in diesem Bereich je nach Anzahl der Schwingungsfreiheitsgrade eine 
oder mehrere Eigenschwingungen.  
Das in der Versuchstechnik verwendete Gasmessgerät INFRALYT 5000 misst neben CO2 
(Wellenzahl von 2.349 cm-1) in einem zweiten Infrarotkanal gesättigte Kohlenwasserstoffe. 
Kalibriert ist dieser Kanal für Hexan (C6H14). Während des aeroben biologischen Abbaus 
werden keine gesättigten Kohlenwasserstoffe gebildet. Detektiert das Messgerät trotzdem 
Stoffe mit der charakteristischen Wellenzahl von Hexan (gemessen wird bei 2.941 cm-1), so 
kann dies auf zwei Ursachen zurückgeführt werden: 
• Es waren gesättigte Kohlenwasserstoffe bereits vor Beginn der biologischen 
Behandlung im Abfallmaterial vorhanden.  
• Es werden auf biologischem Wege Stoffe gebildet, deren Wellenzahl ähnlich der 
gesättigten Kohlenwasserstoffe ist.  
In dem Wellenzahlbereich von Hexan zeigen nur organische Säuren starke Eigen-
schwingungen (Karbonsäuren: -OH Valenzschwingung im breiten Bereich von 2.400 bis 
3.200 cm-1 [BECKER, 1999]). Somit besteht die Möglichkeit diese Stoffgruppe in der Abluft 
qualitativ nachzuweisen. 
Organische Säuren werden als Stoffwechselzwischenprodukte bei biologischen Abbau-
prozessen produziert. Ihre Konzentration bestimmt maßgeblich den für den aeroben Abbau 
charakteristischen pH-Wert-Verlauf im Material vom leicht sauren in den leicht basischen 
Bereich.  
Es liegt nicht im Sinne der Zielstellung der vorliegenden Arbeit die genauen Zusammen-
hänge bei der Infrarotspektroskopie von Abluftströmen aus der biologischen Abfallbehand-
lung zu untersuchen. Es wird lediglich gezeigt, dass mit dieser verlässlichen Technologie 
neben CO2 weitere Stoffe bzw. Stoffgruppen gemessen werden können, deren Konzentra-
tion- und Frachtverlauf eine Relevanz zum Prozessverlauf hat. 
Während der Versuchsdurchführung wurde die Kohlenwasserstoffkonzentration kontinuier-
lich erfasst. Die Abbildung 5.21 zeigt die gemessenen CO2 und O2-Konzentrationen in Vol.-% 
und die Kohlenwasserstoffkonzentration (HC) in 100 ppm (parts per million) des Versuches 
I/7. Ähnlich zum CO2-Stromes wurde der HC-Strom berechnet und in der Abbildung 5.21 
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dargestellt. Der Verlauf des ermittelten HC-Stromes zeigt einen starken Anstieg am ersten 
Tag, hohe Werte am zweiten Tag und eine starke Senkung am dritten Versuchstag. Nach 
den Drehphasen können weitere Konzentrationsspitzen auftreten. 
Bei dem geringen Konzentrationsbereich der Messungen (ppm) ist zu beachten, dass die 
Messung im kalten Probegas (5°C) erfolgt. Ein Grossteil der organischen Verbindungen wird 
bei dieser Temperatur bereits in dem Probegaskühler durch Kondensation aus dem Messgas 
entfernt.  
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Abbildung 5.21: Gaszusammensetzung und Kohlenwasserstoffe in der Abluft (Versuch I/7) 
 
Die Abbildung 5.22 zeigt zwei typische Verläufe des HC-Stromes. Dargestellt wurden neben 
dem Versuch I/7 die Ergebnisse aus dem Versuch I/9. In diesem Versuch wurde ein 
feuchtes, charakteristisch säuerlich riechendes Material verarbeitet (siehe Tabelle 5.7). Nach 
der optischen Beurteilung handelte es sich um ungetrennte, länger gelagerte Abfälle mit 
hohem biogenem Anteil. Bei den beiden Versuchen I/7 und I/9 wurden unterschiedliche 
Materialmengen verarbeitet. Die Ergebnisse können somit nur nach einer Normierung 
verglichen werden. In der Abbildung sind die HC-Ströme nach einer Normierung auf 1.000 kg 
Feuchtmasse dargestellt. Beim Versuch I/7 wird nach einer anfänglichen Spitze nach 6 
Stunden ein minimaler Strom gemessen, der dann steigt und erst nach etwa drei Tagen 
wieder diesen geringen Wert erreicht. Beim Versuch I/9 waren bereits vor der Behandlung 
größere Mengen an organischen Säuren vorhanden, die auch olfaktorisch wahrgenommen 
werden konnten. Auch hier ist ein fallender Stromverlauf zu Prozessbeginn zu erkennen, der 
sich jedoch nicht bis zu einem geringen Wert fortsetzt. Vielmehr bleibt ein hohes Niveau bis 
Ende des zweiten Tages aufrechterhalten. Danach setzt ein dem Verlauf des Versuches I/7 
ähnlicher exponentiell sinkender Verlauf ein.  
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Auf Grundlage dieser ersten Ergebnisse erscheint eine qualitative Beschreibung von Materi-
algemischen aus Messungen in der Abluft als durchführbar. Die im Rahmen vorliegender 
Arbeit gesammelten Ergebnisse reichen allerdings noch nicht aus, um aus ihnen eindeutige 
Schlussfolgerungen abzuleiten. Insbesondere wäre die Temperaturabhängigkeit der 
Verdunstung im Haufwerk und der Kondensation im Messgaskühler der detektierten organi-
schen Stoffe zu untersuchen. 
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Abbildung 5.22: Vergleich des HC-Stromes in der Abluft und des pH-Wertes im Abluftkondensat der 
Versuche I/7 und I/9 
 
b) Messung des pH-Wertes im Kondensat aus der Abluft 
Aus dem Reaktor wird eine feuchte und warme Abluft abgeführt. In den Abluftleitungen findet 
wegen unvermeidbaren Wärmeverlusten eine Kondensation statt. Das entstehende Konden-
sat, das neben Wasserdampf weitere luftgetragene Komponenten beinhaltet, liefert zusätzli-
che Informationen über das Prozessgeschehen.  
Ein einfach messbarer Summenparameter des Kondensates ist sein pH-Wert. Dieser hängt 
nach GUDLADT (2001) von zwei wesentlichen Faktoren ab: 
• Zu Beginn des Prozesses werden Werte im sauren Bereich durch organische 
Säuren verursacht.  
• Nach ihren Abbau oder Austrag bestimmen CO2 mit NH3 über das Ammonium-
carbonatgleichgewicht den pH-Wert.  
Aus einem niedrigen pH-Wert im Kondensat kann daher auf Materialgemische mit anfangs 
hohem Säuregehalt geschlossen werden. Der pH-Wert im Kondensat darf nicht mit dem pH-
Wert des Materialgemisches im Reaktor gleichgesetzt werden, da sich nur flüchtige und 
kondensierende Stoffe im Kondensat befinden können.  
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Im Rahmen der Untersuchungen wurde der pH-Wert des entstandenen Abluftkondensates 
kontinuierlich erfasst. Dabei wurde apparatetechnischen Gegebenheiten folgend nur ein Teil 
des insgesamt entstandenen Kondensates bemessen. Anhand der Abbildung 5.23 wird die 
Vorgehensweise der Messung erklärt.  
Das während der Abkühlung der Abluft in den Rohrleitungen entstehende Kondensat wird in 
dem Kondensatbehälter aufgefangen (siehe Nr. 11 im RI-Fließbild, Abbildung 4.3). Nach 
dem Kondensatbehälter folgt eine steigende Leitung. Das in diesem Leitungsstück entste-
hende saubere Kondensat aus der staubfreien Abluft wird aufgefangen und kontinuierlich 
durch die Messkammer der pH-Sonde geleitet (Nr. 13 im RI-Fließbild). Die Anschlüsse der 
Messkammer sind so verlegt, dass der Sensor immer in Flüssigkeit getaucht bleibt. Der 
Temperaturbereich, in dem das Kondensat entsteht, wird mit den Messstellen KondTemp1 
und KondTemp2 (Nr. 14 und 12 im RI-Fließbild) erfasst.      
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Abbildung 5.23: Prinzipskizze zur Messung des pH-Wertes im Abluftkondensat 
 
Die Abbildung 5.24 zeigt den Verlauf des gemessenen pH-Wertes beim Versuch I/7. Zu 
Beginn des Versuches wurden die Abluftleitung und die pH-Wert-Sonde mit Leitungswasser 
(pH-Wert ca. 8) gespült. Die praktisch unvermeidbaren verbleibenden Verunreinigungen in 
der Abluftleitung führen dazu, dass die pH-Wert-Kurve knapp unter dem Wert 8 beginnt. Eine 
Spülung der Abluftleitung mit destilliertem Wasser war in Anbetracht der qualitativen 
Auswertung der Ergebnisse nicht erforderlich. Ausgehend von dem Anfangswert 7,8 ist eine 
Absenkung des pH-Wertes auf 6,2 erkennbar. Die zum Erreichen des minimalen Wertes 
notwendige Zeit hängt sowohl vom Säuregehalt in der Abluft als auch von der entstehenden 
Kondensatmenge ab. Zu Beginn des Versuches muss die Reinigungsflüssigkeit aus der 
Messkammer der Sonde durch Kondensat vollständig verdrängt werden. Nach dem Errei-
chen des Minimums erfolgt ein rascher Anstieg des pH-Wertes in den basischen Bereich.  
Die Menge des Kondensates und vor allem seine Zusammensetzung hängen von der 
Temperaturspanne der Entstehung ab. In der Abbildung 5.24 sind auch die Ablufttemperatur 
beim Austritt aus dem Reaktor und die Temperaturen der Kondensatentstehung dargestellt. 
Es ist ersichtlich, dass die Differenz der Temperaturen Kondensat Temp1 und Kondensat 
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Temp2 unter 10 K bleibt und dass die gesamte Abkühlung der Abluft auch lediglich etwa 
15 K beträgt. Damit beschreibt das entstehende Kondensat nur eine Teilmenge der 
gesamten Kondensatmenge.  
In die Abbildung 5.22 wurde der Verlauf des pH-Wertes bei den Versuchen I/7 und I/9 
eingetragen. Auch durch die Bestimmung des pH-Wertes im Kondensat wird der höhere 
Säuregehalt des Materials in Versuch I/9 erkennbar.  
Für genauere Analysen ist eine definierte Abkühlung eines Teilstromes der Abluft notwendig, 
damit sich das gesamte Stoffspektrum im Kondensat wieder findet. Dazu kann beispiels-
weise das Kondensat aus dem Probegaskühler bei der Messung der Gaszusammensetzung 
verwendet werden. In der Versuchsanlage konnte diese Kopplung der Messungen wegen 
der geringen Kondensatmenge aus dem Probegaskühler nicht realisiert werden.  
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Abbildung 5.24: Verlauf des pH-Wertes im Kondensat aus der Abluft (Versuch I/7) 
 
5.4.1.9 Outputanalyse 
Das Ergebnis der Behandlung wurde nach Versuchsende nach qualitativen und quantitativen 
Parametern beurteilt.  
 
a) qualitative Parameter 
Nach dem Öffnen des Reaktors konnte in der Mitte der Schüttung eine Anhäufung von 
kleineren Partikeln festgestellt werden (siehe Abbildung 5.25). Dies deutet auf eine leichte 
Entmischung im einbautenfreien Reaktor hin.  
Das Outputmaterial war locker und rieselfähig mit einem hohen Anteil leichten Komponenten, 
vorwiegend aus aufgefasertem Papier und Pappe. Ein Zusammentrocknen der Materialien, 
wie es aus statischen Reaktoren bekannt ist, trat nicht auf. Eine Verhakung von Materialien 
oder eine Zopfbildung konnte ebenfalls nicht festgestellt werden, obwohl mit realen Abfällen 
gearbeitet wurde. Das Material hatte im trockenen Zustand eine sehr gute Siebfähigkeit.  
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Abbildung 5.25: Geöffneter Reaktor nach Versuchsende (Versuch I/7) 
 
b) quantitative Parameter 
Zur Beurteilung des Trocknungsergebnisses wurde aus dem Produkt eine repräsentative 
Probemenge entnommen. Beim Versuch I/7 ergibt sich aus der Masse (69 kg) und dem 
Volumen (ca. 230 Liter) des Probematerials eine Schüttdichte von ca. 300 kg/m³. Zu Beginn 
der Behandlung lag diese bei etwa 370 kg/m³.   
Das Probematerial wurde auf vier Sieben mit quadratischen Öffnungen händisch in fünf 
Fraktionen klassiert. Die Abbildung 5.26 zeigt die Siebfraktionen. Diese lassen sich in drei 
Gruppen einteilen: 
• Die Grobfraktion > 50 mm bestand vorwiegend aus Kunststofffolien und -flaschen, 
Textilien und Holz.  
• Die Mittelfraktion 20-50 mm beinhaltete aufgefasertes Papier, kleinere Kunststoff-
partikel.  
• In der Feinfraktion < 20 mm waren neben Papierfasern, kleinere Steine und 
Scherben zu finden.  
Metalle konnten je nach Größe in allen Fraktionen gefunden werden. Die Selektivität der 
Zerkleinerung wird dadurch gezeigt, dass überwiegend unzerbrochene Glasflaschen und 
unbeschädigte Dosen und Batterien gefunden werden konnten. Eine belastbare Aussage 
über die Zerkleinerung ist jedoch nicht möglich, da die Zusammensetzung des Inputs unbe-
kannt und praktisch auch nicht ermittelbar ist.  
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Grobfraktion Mittelfraktion 
 
> 50 mm 43 mm - 50 mm 
  
 
30 mm - 43 mm 20 mm - 30 mm 
 
 
 
Feinfraktion 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
< 20 mm   
Abbildung 5.26: Siebfraktionen des Outputs (Versuch I/7) 
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Die Massen und die daraus berechneten Masseanteile der Siebfraktionen sind in der Tabelle 
5.2 aufgeführt. Aus jeder Siebfraktion wurde eine Probe zur Bestimmung des Wasser-
gehaltes entnommen. Die Wassergehalte dieser Einzelproben sind ebenfalls in der Tabelle 
5.2 angegeben. Aus den Wassergehalten der einzelnen Fraktionen (i) lässt sich der Wasser-
gehalt des Gemisches bestimmen:   
 
( )
∑
∑ ⋅=
i
ii
M
WGM
WG   
Mit dieser Methode wird im Output des Versuches I/7 ein Wassergehalt von 20,6 Ma.-% 
bestimmt. Die Bestimmung des Wassergehaltes auf diesem Weg ist wesentlich sicherer als 
die direkte Untersuchung einer Gesamtprobe, da durch die Berücksichtigung der Masse-
anteile der Fraktionen die Fehler bei der Probenahme auf die Fehler innerhalb einer Korn-
größe vermindert wird.  
 
Fraktion Masse Masse- WG
[mm] [kg] anteil
> 50 24,3 35,2% 17,6%
43 - 50 5,1 7,4% 23,5%
30 - 43 6,0 8,7% 25,1%
20 - 30 4,2 6,1% 16,4%
< 20 29,4 42,6% 22,3%
Summe 69,0 100,0% 20,6%
 
Fraktion Masse Masse- WG
[mm] [kg] anteil
> 50 24,3 35,2% 17,6%
20 - 50 15,3 22,2% 22,2%
< 20 29,4 42,6% 22,3%
Tabelle 5.2: Masseanteil und Wassergehalt der Siebfraktionen (Versuch I/7) 
 
Ausgehend vom bilanzierten Prozessverlauf und dem Wassergehalt des Produktes wird der 
Wassergehalt des Inputmaterials zu 30,6 Ma.-% bestimmt. Diese indirekte oder Rückwärts-
analyse des Inputmaterials erscheint aus folgenden Gründen vorteilhaft: 
• Es ist keine manuelle Trennung des hygienisch bedenklichen Inputmaterials 
notwendig. 
• Bei dem homogeneren Outputmaterial ist eine relativ geringe Gesamtprobemenge 
ausreichend. 
• Wegen der Abreinigung der Oberflächen während des dynamischen Prozesses 
treten im Outputmaterial keine nennenswerten Anhaftungen mehr auf. Daher sind 
die Ergebnisse einer Analyse mit vernachlässigbaren zufälligen Fehlern behaftet. 
Die schonende, autogene Zerkleinerung, gepaart mit dem partiellen Abbau, führt nur bei 
Papier/Pappe, bei bestimmten Kunststofffolien, bei Verbundverpackungen und bei der 
Organikfraktion zu einer nennenswerten Modifikation der Korngröße und der Partikelform. 
Bei allen anderen Stoffgruppen können im Outputmaterial die gleichen Stoffanalysen 
durchgeführt werden, wie bei Sortieranalysen des Inputs. Gleichzeitig kann davon ausge-
gangen werden, dass nur leichtabbaubare Organik zersetzt wurde, also kaum Papier und 
Pappe. Ihre Trockenmasse wird demnach unwesentlich durch die Behandlung verändert. 
Nach der Bilanzierung des Abbaus im Kapitel 5.4.1.6 kann die Masse der Input-Organik (vor 
allem Küchenabfälle) aus der Feinfraktion nach der Behandlung relativ sicher bestimmt 
werden. Die Input-Organik hat ursprünglich die bei der Trennung problematische "kontinuier-
liche Phase" gebildet und ist im Anfallzustand nicht ohne weiteres erfassbar. 
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5.4.1.10 Bewertung der Produktstabilität 
Neben der Trennbarkeit ist die biologische Stabilität des Materials ein wichtiger Bewertungs-
parameter des durch die Trocknung erzeugten Produkts. Um diese Eigenschaft zu untersu-
chen wurde in vier Versuchen das Drehrohr nach Versuchsende nicht entleert. Nach der 
Probenahme zur Outputanalyse wurde der Reaktor wieder geschlossen und mit dem 
verbleibenden Material ein Zweitversuch gestartet. In diesen Versuchen wurden zwei Strate-
gien zur Untersuchung des biologischen Aktivität verfolgt: 
a) Wiederbefeuchtung des Materials und 
b) künstliche Temperierung des trockenen Outputs. 
 
a) Wiederbefeuchtung des Materials 
In der Abbildung 5.27 ist der Prozessverlauf für den Versuch I/7b dargestellt, der mit dem 
nach der Probenahme im Reaktor verbleibenden Output des Versuchs I/7 als Ausgangs-
material durchgeführt wurde (549 kg). Zu Beginn wurden dem getrockneten Material 50 Liter 
Wasser zugegeben, wodurch sich der Wassergehalt von 20,6 Ma.-% auf knapp 27,2 Ma.-% 
erhöhte. Trotz des gering erscheinenden Wassergehaltes erreichte das Material sicher den 
thermophilen Bereich. Wie es nach der vergleichsweise kurzen Behandlungszeit der biologi-
schen Trocknung zu erwarten ist, war das getrocknete Material biologisch nicht stabil. Am 
Ende des Trocknungsprozesses lag noch genügend leichtabbaubares Substrat vor. Nach 
der Wasserzugabe war die biologische Aktivität, gemessen an der CO2-Produktion, leicht 
höher als dies im trockenen Zustand vor der Abkühlung am Ende des Versuches I/7 war 
(0,08 vs. 0,07 molCO2/min in der Abbildung 5.8). Das zugegebene Wasser konnte, da es 
Partikeloberflächen befeuchtete, optimal von den Mikroorganismen genutzt werden. Am 5. 
Versuchstag wurde die Aktivität erreicht, die am Ende des Versuches I/7 herrschte (0,03 
molCO2/min). Die erzwungene Abkühlung des Materials am 6. Versuchstag hat zu einem 
vollständigen Einbruch der biologischen Aktivität geführt. Der erreichte Wassergehalt von 
18 Ma.-% markiert damit eine Grenze der Trockenstabilität. 
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Abbildung 5.27: Stabilitätsuntersuchung mit wiederbefeuchtetem Output (Versuch I/7b) 
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b) Künstliche Temperierung des trockenen Outputs 
Ein ähnlicher Versuch, jedoch ohne Wiederbefeuchtung, wurde mit dem Material aus dem 
Versuch I/9 durchgeführt (siehe Abbildung 5.28). In diesem Fall lagen Anfangstemperatur 
und Wassergehalt (ca. 24 Ma.-%) niedriger als beim wiederbefeuchteten Versuch I/7b. Das 
im Material noch vorhandene Wasser war nicht in der gleichen Form verfügbar wie das 
Befeuchtungswasser im Versuch I/7b. Der Prozess konnte nicht starten, was sich am 
minimalen Stoffstrom im belüfteten Zustand bemerkbar machte (siehe Bereich 1 in der 
Abbildung 5.28). Nach einem Tag wurde das Reaktor-Abfall-System mit Hilfe der Begleit-
heizung des Drehrohrs auf den mesophilen Temperaturbereich erwärmt und in diesem 
Bereich stabilisiert (Bereich 2). Unter diesen Bedingungen entwickelte sich eine geringe 
biologische Aktivität. Nach Zuschaltung der Belüftung (Bereich 3) wurde das im unbelüfteten 
Bereich produzierte und im Reaktor gespeicherte CO2 ausgetragen. Danach stellte sich eine 
relativ stabile CO2-Produktion ein. Es ist anzunehmen, dass der Wassergehalt von 24 Ma.-% 
in diesem Versuch die Grenze der Stabilität markierte, da es nur unter Zufuhr von Fremd-
energie möglich war, den Abbauprozess erneut zu starten.     
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Abbildung 5.28: Stabilitätsuntersuchung mit trockenem Output (Versuch I/9b) 
 
Die zwei Beispiele zeigen, dass weitere Untersuchungen zur Stabilität des getrockneten 
Materials erforderlich sind. Insbesondere ist die Frage zu klären, ob und wie weit die 
dynamische Behandlung die Lagerstabilität einzelner Fraktionen nach einer 
Stoffstromtrennung beeinflusst.  
 
1 
keine 
Heizung
3 
mit Heizung 
und Belüftung
2 
mit Heizung, 
ohne Belüftung
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5.4.1.11 Fehlerbetrachtung 
Messungen sind in der Regel mit Fehlern behaftet. Zur Absicherung der Aussagen von 
gemessenen oder aus diesen berechneten Größen ist eine Fehlerbetrachtung notwendig. 
Der maximale Fortpflanzungsfehler berechnet sich wie folgt [BARTSCH, 2001]: 
∑
=
∆⋅
∂
∂
=∆
n
1i
i
i
max xx
yy  
Die Abbildung 5.29 zeigt den Berechnungsweg des Anfangswassergehaltes aus dem 
Wassergehalt des Outputs und aus den während des Prozesses kontinuierlich erfassten 
Messgrößen. Zahlreiche, in der Abbildung durch Pfeile angedeutete Zusammenhänge sind 
nichtlinear, so dass der maximalen Fehler keinen konstanten Wert hat. In diesem Fall ist es 
einfacher, statt der Bildung des maximalen Fehlers nach obiger Gleichung einen realisti-
schen Arbeitpunkt auszuwählen und in seiner Umgebung im Sinne eine Sensitivitätsanalyse 
die Auswirkungen einzelner Fehlerquellen zu untersuchen. 
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Abbildung 5.29: Berechnungsweg zur Bestimmung des Anfangswassergehaltes  
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Folgende Messgrößen gehen in die Berechnung des Anfangswassergehaltes ein: 
• Umgebungsdruck (wird konstant angenommen), 
• Zulufttemperatur und relative Feuchte, 
• Zuluftvolumenstrom, 
• Temperatur und relative Feuchte der Abluft sowie 
• CO2-Konzentration in der Abluft. 
Nach Prozessende werden die Masse und der Wassergehalt des Produktes bestimmt. In der 
Tabelle 5.3 sind die Messfehler zu den einzelnen Messgrößen angegeben. Die Angaben 
sind Schätzungen oder Herstellerangaben. 
 
relativer absoluter
Fehler Fehler
Temperatur  +- 1K *
Zuluft rel. Feuchte  +- 10% *
Volumenstrom  +- 2% v.E.  +- 6 l/min **
Temperatur  +- 1K * Legende
Abluft rel. Feuchte  +- 5% * v.E. vom Endwert
CO2-Konzentration  +- 5% v.E.  +- 1 Vol.-% ** * Schätzung
Material Masse MM,E  +- 1% v.E.  +- 10kg ** ** Hersteller-/ 
Wassergehalt WGE  +- 2 Ma.-% * Geräteangaben
zuϑ
zuϕ
abϑ
abϕ
abCO2,c
zu,nass,LV&
 
Tabelle 5.3: Relative und absolute Messfehler 
 
Auf Grundlage dieser Fehler wird in der Tabelle 5.4 für einen konkreten Arbeitspunkt (siehe 
grau hinterlegte Felder) die Auswirkung einer Abweichung der Ablufttemperatur um 1K (64°C 
statt 65°C) untersucht. In der zweiten Spalte der Tabelle sind die tatsächlichen Werte und die 
aus ihnen abgeleitete Größen angegeben. Die dritte Spalte zeigt die fehlerbehafteten 
Messgrößen (im Beispiel nur die Ablufttemperatur) und die auf dieser Grundlage berechne-
ten weiteren Größen. In der vierten und fünften Spalte wird der absolute und relative Fehler 
bei Abweichung des wahren und des fehlerbehafteten Wertes gebildet.  
Am Beispiel wird ersichtlich, wie ein Fehler der Ablufttemperatur sich auf die Bilanzierung der 
Wassermasse auswirkt. Um eine Aussage über die Beeinflussung des berechneten 
Anfangswassergehaltes zu erhalten, ist die Annahme eines Zeitraumes erforderlich, in dem 
der Prozess durch den Arbeitspunkt beschrieben werden kann. Bei der Betrachtung von 
beispielsweise vier Tagen ergibt sich ein absoluter Fehler der Wassergehaltsbestimmung 
von 0,6 Ma.-% bzw. ein relativer Fehler von 2%. 
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tatsächliche fehlerhafte
Werte Werte absolut relativ
[°C] 20 20 0 0,0%
[%] 80% 80% 0% 0,0%
[l/min] 80 80 0 0,0%
[°C] 65 64 -1 -1,5%
[%] 100% 100% 0% 0,0%
[Vol.-%] 4,0% 4,0% 0% 0,0%
[molH2O/molCO2] 1,0 1,0 0,0 0,0%
[MPa] 0,0023 0,0023 0,0000 0,0%
[kgH2O/kgL,tr] 0,0119 0,0119 0,0000 0,0%
[kg/m³] 1,1802 1,1802 0,0000 0,0%
[kgL,tr/min] 0,0933 0,0933 0,0000 0,0%
[MPa] 0,0250 0,0239 -0,0011 -4,4%
[kgH2O/kgL,tr] 0,2077 0,1957 -0,0120 -5,8%
[molCO2/min] 0,1299 0,1299 0,0000 0,0%
[kgC/min] 0,0016 0,0016 0,0000 0,0%
[kgWD/min] 0,0183 0,0172 -0,0011 -6,1%
[kgW/min] 0,0023 0,0023 0,0000 0,0%
[kgM/min] -0,0167 -0,0156 0,0011 -6,7%
[kgW/min] -0,0159 -0,0148 0,0011 -7,0%
[kgTS/min] -0,0039 -0,0039 0,0000 0,0%
t [d] 4 4
MM,E [kg] 620 620 0,0 0,0%
WGE [Ma.-%] 21% 21% 0% 0,0%
MW,A [kg] 222,0 215,5 -6,4 -2,9%
MTS,A [kg] 512,3 512,3 0,0 0,0%
MM,A [kg] 734,2 727,8 -6,4 -0,9%
WGA [Ma.-%] 30,2% 29,6% -0,6% -2,0%
MM,A,gem [kg] 741 741 0,0 0,0%
Fehler
zuϑ
zuϕ
abϑ
abϕ
abCO2,c
*
zuWD,p
zuX
trL,M&
*
abWD,p
abX
CM&
prodW,M&
VM&
MM&
WM&
TSM&
prodCO2,N&
2CO/O2HY
~
zunass,L,ρ
zunass,L,V&
 
Tabelle 5.4: Fehlerrechnung (Beispiel: Abweichung in der Ablufttemperatur) 
 
Analog zu der Ablufttemperatur wird die Beeinflussung des berechneten Anfangs-
wassergehaltes von den anderen Prozess- und Endgrößen bestimmt. Die Ergebnisse sind in 
der Tabelle 5.5 angegeben. Der maximale Gesamtfehler ergibt sich bei der gleichgerichteten 
Überlagerung der einzelnen Fehler. 
Es ist ersichtlich, dass die Fehler bei dem Zuluftvolumenstrom, der Ablufttemperatur, der 
relativen Feuchte der Abluft und der CO2-Konzentration in der Abluft etwa den gleichen 
Einfluss auf den Gesamtfehler haben. Bei der Überlagerung dieser Fehler liegt die absolute 
Abweichung bei der Bestimmung des Anfangswassergehaltes bei 2,5 Ma.-%. Die Messfehler 
bei der Masse und Wassergehaltsbestimmung des Outputs führen zu einem wenig geringe-
ren absoluten Gesamtfehler (1,8 Ma.-%). 
Der maximale Gesamtfehler bei der Überlagerung der beiden Hauptquellen liegt bei 
4,3 Ma.-% absolut oder 14,3% relativ. Verglichen mit den Unsicherheiten während der 
Wassergehaltsbestimmung bei Restabfällen im Anfallzustand erscheinen diese Werte als 
sehr gering. Damit kann diese Methode der Wassergehaltsbestimmung auch für reale 
Anlagen interessant sein.  
Abweichung 
Folge 
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tatsächliche fehlerhafte
Werte Werte absolut relativ absolut relativ
[°C] 20 21 -0,1% -0,2% -0,9 -0,1%
[%] 80% 90% -0,1% -0,3% -1,1 -0,1%
[l/min] 80 74 -0,6% -2,0% -8,6 -1,2%
[°C] 65 64 -0,6% -2,0% -6,4 -0,9%
[%] 100% 95% -0,7% -2,3% -7,3 -1,0%
[Vol.-%] 4,0% 5,0% -0,5% -1,8% 2,2 0,3%
max. Gesamtfehler bei Prozessgrößen: -2,5% -8,2% -20,6 -2,8%
MM,E [kg] 620 630 -0,1% -0,4% 10,0 1,4%
WGE [Ma.-%] 21% 19% -1,7% -5,6% 0,0 0,0%
max. Gesamtfehler bei Endgrößen: -1,8% -6,0% 10,0 1,4%
max. Gesamtfehler zusammen: -4,3% -14,3% -10,6 -1,4%
MM,AWGA
Fehler Fehler
zuϑ
zuϕ
zunaß,L,V&
abϑ
abϕ
abCO2,c
 
Tabelle 5.5: Maximaler Gesamtfehler bei der Bestimmung des Anfangswassergehaltes  
 
 
5.4.2 Vergleichende Analyse der Versuchen mit Restabfällen (I/6-I/13) 
5.4.2.1 Versuchsdurchführung 
a) Material 
Ähnlich dem Versuch I/7 wurden alle anderen Versuche mit Restabfällen in Originalzustand 
ausgewertet. Auf dieser Grundlage wird nachfolgend eine vergleichende Analyse mit dem 
Ziel der weiteren Datengewinnung zum biologischen Trocknungsprozess durchgeführt. 
Die Tabelle 5.6 zeigt die Eckdaten der Restabfallversuche. Angegeben sind die gemessenen 
Anfangs- und Endmassen (fett markiert), die absolute und relative Masseabnahme und der 
Wassergehalt des Produktes. Bei den Versuchen I/7, I/9, I/10 und I/11 fand ein Zweitversuch 
zur Untersuchung des Outputs statt. Die Endmassen wurden durch Bilanzierung des Zweit-
versuches und nach Abwiegung des Outputs aus diesem berechnet. 
 
Versuchs- Dauer MM,roh MBef MM,A MM,E ∆Mgem ∆M/MM,A WGE
Nr. [Tage] [kg] [kg] [kg] [kg] [kg] [%] [%]
I/6 6,7 532 0 532 400 132 24,8 (15,0)**
I/7 5,6 726 15 741 620* 121 16,3 20,6
I/8 11,8 785 85 870 650 220 25,3 22,6
I/9 9,9 502 40 542 390* 152 28,0 23,9
I/10 9,8 637 0 637 470* 167 26,2 13,8
I/11 7,9 703 0 703 585* 118 16,8 15,2
I/12 6,6 863 0 863 766 97 11,2 23,2
I/13 6,7 800 0 800 648 152 19,0 26,3
*  berechnet aus Zweitversuch
**  im Feinanteil <20 mm  
Tabelle 5.6: Eckdaten der Versuche mit Restabfällen (Versuchsreihe I) 
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Während des Befüllvorganges wurde das Material visuell bewertet und einer der Material-
klassen A-E nach Abbildung 3.5 zugeordnet. Ziel der Zuordnung war es zu prüfen, ob eine 
rein auf dem Erfahrungswissen der Anlagenfahrer beruhende Beurteilung der Materialklasse 
in eine automatische Steuerung des biologischen Prozesses als eine Art Startwert eingebaut 
werden kann. In der Tabelle 5.7 sind die Materialklassen angegeben. 
 
b) Befeuchtung  
Während des Befüllvorganges wurde über die Befeuchtung des frischen Materials entschie-
den. Dabei wurde das Versuchsmaterial anhand einer visuellen Beurteilung des Wasser-
gehaltes in drei Klassen trocken, normal und nass eingeordnet. In der Tabelle 5.7 sind die 
Wassergehaltsklassen angegeben. Zum Vergleich sind auch die nach Versuchsende 
berechneten Anfangswassergehalte aufgeführt.  
Bei den als trocken beurteilten Materialien der Versuche I/7 und I/8 wurde zur Befeuchtung 
der Partikeloberflächen Wasser zugegeben. Das Material im Versuch I/9 wurde zwar bereits 
im Originalzustand als nass empfunden, hatte aber einen charakteristisch säuerlichen 
Geruch, der auf bereits spontan ablaufende Abbauprozesse hindeutete. Trotz des hohen 
Wassergehaltes wurde Wasser zur Verdünnung der vorhandenen organischen Säuren und 
damit zur Verbesserung der Lebensbedingungen der Mikroorganismen zugegeben. Bei den 
anderen Versuchen erfolgte keine Befeuchtung. Als Anfangsmasse des Versuchsmaterials 
wird nachfolgend die Masse nach der Bebefeuchtung genommen:  
  Befroh,MA,M MMM +=  
Die Materialkassen nach der visuellen Beurteilung haben sich bei allen Versuchen bestätigt.  
 
Versuchs- WGA,ber visuelle Beurteilung
Nr. [%] Klasse WG sonstiges
I/6 35 B normal   -- 
I/7 30/31* C trocken viel feines Material
I/8 31/38* C trocken   -- 
I/9 37/42* B oder E nass schmierig, viel DSD (säuerlich riechend)
I/10 31 B normal lockeres Material
I/11 27 B normal schweres Material
I/12 29 B oder D normal viel erdiges Material und Bauschutt * vor/nach der
I/13 37 B normal lockeres Material   Befeuchtung
 
Tabelle 5.7: Ergebnisse der visuellen Beurteilung des Inputmaterials (Versuchsreihe I) 
 
c) Belüftung 
Die Belüftung wurde an die Erfordernisse des laufenden Prozesses angepasst. Als Ziele 
wurden definiert: 
• schnelles Erwärmen in der Aufheizphase, 
• stabiler Prozess bei 60-70°C in der Trocknungsphase und 
• schnelles Abkühlen in der Abkühlphase. 
Die Abbildung 5.30 zeigt den Verlauf der Trendwerte der Ablufttemperaturen. Bei allen 
Versuchen konnten die oben formulierten Ziele der Temperaturführung erreicht werden. In 
jedem Fall konnten hohe Temperaturen im thermophilen Bereich mindestens 4 Tage lang 
gehalten werden. 
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Abbildung 5.30: Verlauf der Trendtemperatur in den Versuchen I/6-I/13 
 
In der Tabelle 5.8 sind der durchschnittliche Belüftungsstrom  
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∫ &
&  
und die bei dem Materialvolumen von ca. 2 m3 daraus bestimmte durchschnittliche Luft-
wechselzahl  
 Mzunass,L, V/VLW &=  
angegeben. Die durchschnittliche Luftwechselzahl liegt im Bereich 2,1-2,6 mL³/(h mM³). Eine 
Ausnahme bildet der Versuch I/12, in dem wegen des hohen Inertanteils weniger Luft 
zugeführt wurde. Da das Materialvolumen bzw. -volumenstrom während der Befüllung in der 
Praxis nicht einfach gemessen werden kann, wurden auch die auf die Feuchtmasse bezoge-
nen Volumenströme bestimmt: 
A,Mzunass,L, M/Vv && =   
Die Aussagekraft dieser Werte wird dadurch leicht vermindert, dass die Versuche bei unter-
schiedlichen Temperaturen beendet wurden. Damit waren die luftintensiven Abkühlphasen 
unterschiedlich lang.  
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Versuchs- Dauer MM,A
Nr. [Tage] [m³/h] [m³/(h m³)] [kg] [m³/(h Mg)]
I/6 6,7 4,52 2,26 532 8,5
I/7 5,6 5,10 2,55 741 6,9
I/8 11,8 4,91 2,45 870 5,6
I/9 9,9 4,43 2,21 542 8,2
I/10 9,8 4,20 2,10 637 6,6
I/11 7,9 4,99 2,50 703 7,1
I/12 6,6 2,87 1,44 863 3,3
I/13 6,7 4,35 2,17 800 5,4
zunass,L,V& v&LW
 
Tabelle 5.8: Belüftungsströme in den Versuchen I/6-I/13 
 
d) Reaktordrehung 
Während der Versuchsdurchführung wurden die Häufigkeit der Drehphasen und die Anzahl 
der Drehungen variiert. Die Tabelle 5.9 gibt die Eckdaten für die Reaktordrehung an. Die 
Anzahl der durchgeführten Versuche erlaubt nur eine qualitative Aussage über die genaue 
Wirkung der Reaktordrehung auf die biologischen und physikalischen Prozesse. Es lässt 
sich sicher feststellen, dass die Anzahl der Drehungen in jedem Fall ausgereicht hat, um 
einen aktiven biologischen Prozess aufrechtzuerhalten und einen homogenen und leicht 
trennbaren Output mit abgereinigten Oberflächen großer Partikel zu erzeugen. Ein Dreh-
phasenanteil von 0,4-1,3% von der Gesamtprozesszeit war dafür bereits ausreichend. 
 
Versuchs- Dauer Anzahl Umdr. tDreh tDreh/tGes
Nr. [Tage] Drephasen [--] [Min] [%]
I/6 6,7 48 230 96 1,0
I/7 5,6 46 235 98 1,2
I/8 11,8 48 271 113 0,7
I/9 9,9 86 343 143 1,0
I/10 9,8 137 452 188 1,3
I/11 7,9 62 192 80 0,7
I/12 6,6 33 91 38 0,4
I/13 6,7 39 202 84 0,9  
Tabelle 5.9: Eckdaten der Reaktordrehung in den Versuchen I/6-I/13 
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5.4.2.2 Bilanzierung des Prozesses 
a) CO2-Produktion 
In der Abbildung 5.31 sind links die kumulierten CO2-Mengen bei der Normierung auf 1.000 
kg Feuchtmasse (FM) und rechts bei der Normierung auf 1.000 kg Trockenmasse (TS) für 
die Versuche I/6-I/13 angegeben. Betrachtet man die CO2-Produktion bis zu einem Zeit-
punkt, in dem alle Versuche einige Tage schon stabil bei hohen Temperaturen liefen, z.B. bis 
zum Ende des 5. Versuchstages, so lassen sich drei Klassen der Prozessverläufe 
ausmachen: 
 
hohe Aktivität > 1.200 molCO2/1.000 kgFM 2.000 molCO2/1.000 kgTS 
 Versuche I/6, I/9 
mittlere Aktivität ≈ 1.000 molCO2/1.000 kgFM 1.600 molCO2/1.000 kgTS 
 Versuche I/7, I/8, I/10, I/13 
geringe Aktivität <    800 molCO2/1.000 kgFM 1.200 molCO2/1.000 kgTS 
 Versuche I/11, I/12 
 
Versuche mit schwerem, trockenem Material (I/11, I/12) haben deutlich geringere Aktivität 
gezeigt, als von der Struktur her locker eingestufte Materialien (siehe Tabelle 5.7). Im Kapitel 
7 wird die Aktivität noch näher untersucht. 
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Abbildung 5.31: Kumulierte CO2-Produktion in den Versuchen I/6-I/13 
 
 
 
 
hohe Aktivität
mittlere Aktivität
geringe Aktivität
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b) Wasseraustrag 
Die Verhältnisse bezüglich der biologischen Aktivität spiegeln sich erwartungsgemäß in der 
Betrachtung der ausgetragenen Wassermassen wieder. In der Abbildung 5.32 sind die 
kumulierten Wassermassen bei Normierung auf die Feuchtmasse (links) bzw. auf die 
Trockenmasse (rechts) angegeben.  
Bei höherer biologischer Aktivität ist die Wärmefreisetzung auch höher, so dass mehr 
Wasser ausgetragen werden kann. Die Aktivitätsklassen lassen sich ähnlich der Abbildung 
5.31 markieren.  
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Abbildung 5.32: Kumulierter Wasseraustrag in den Versuchen I/6-I/13 
 
c) Massebilanzen 
Aus der produzierten CO2-Menge NCO2 und aus der ausgetragenen Wassermasse MV kann 
nach Gleichung 5.9 die Masseabnahme des behandelten Materials ∆MM,ber ermittelt werden. 
In der Tabelle 5.10 sind diese Daten für die Versuche I/6-I/13 angegeben.  
Bei den Versuchen ohne Zweitversuch können die berechnete (∆MM,ber) und die gemessene 
Masseabnahme (∆MM,gem) gegenübergestellt werden. Die absolute Abweichung  
 gem,Mber,MM MM ∆−∆=ε  
liegt in allen Fällen innerhalb der Messgenauigkeit der verwendeten Kranwaage (+/-10kg). 
Die relative Abweichung  
gem,M
M
M M∆
ε
=δ  
liegt im vernachlässigbaren Bereich. Die Ergebnisse zeigen eine hinreichend gute Bilanzier-
barkeit des Prozesses im Versuchsdrehrohr. Damit bestätigt sich die Möglichkeit der Bestim-
mung des Anfangswassergehaltes aus dem Prozessverlauf und dem Endwassergehalt.  
hohe Aktivität
mittlere Aktivität
geringe Aktivität
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Versuchs- MM,A,gem MM,E,gem ∆MM,gem NCO2,prod MV MC ∆MM,ber εM δM
Nr. [kg] [kg] [kg] [mol] [kg] [kg] [kg] [kg] [%]
I/6 532 400 132 848 113,3 10,2 123,5 -8,5 -6,5%
I/7 741 620* 766 111,5 9,2 120,7
I/8 870 650 220 1.266 203,8 15,2 219,0 -1,0 -0,5%
I/9 542 390* 1.024 154,0 12,3 166,3
I/10 637 470* 980 147,4 11,8 159,2
I/11 703 585* 651 109,8 7,8 117,6
I/12 863 766 97 636 86,8 7,6 94,4 -2,6 -2,6%
I/13 800 648 152 911 143,8 10,9 154,7 2,7 1,8%
*  berechnet aus Zweitversuch  
Tabelle 5.10: Massebilanz der Versuche I/6-I/13 
 
Die Tabelle 5.11 zeigt die gemessenen Endwassergehalte und die auf dieser Grundlage 
bestimmten Anfangswassergehalte. Beim Versuch I/6 wurde der Wassergehalt nur im 
Feinanteil bestimmt, hier wurde für das Gesamtmaterial ein Endwassergehalt 22 Ma.-% 
angenommen. Aus dem berechneten Anfangswassergehalt kann die Masse der anfängli-
chen Trockensubstanz (MTS,A) bestimmt werden. Aus der Wasserproduktion MW,prod (Glei-
chung 3.38) und der Kohlenstoffmasse in der Abluft MC kann die abgebaute Organik ∆MTS,A 
nach Gleichung 5.4 berechnet werden. Die letzten beiden Spalten der Tabelle 5.11 geben 
den relativen Organikabbau bezogen auf die Gesamtmasse bzw. auf die Trockenmasse an: 
A,M
TS
M M
M∆
=η          bzw.  
A,TS
TS
TS M
M∆
=η  
Der relative Organikabbau liegt je nach Bezugsgröße bei 2% bis 6% bzw. 3% bis 10%, d.h. 
die organische Substanz bzw. die Trockensubstanz nimmt in dieser Höhe ab. Wird im Output 
die organische Trockensubstanz analytisch bestimmt, so kann aus dem Abbau die ursprüng-
liche organische Substanz berechnet werden.   
 
Versuchs- WGE,gem MM,A WGA MTS,A MW,prod MC ∆MTS ηM ηTS
Nr. [%] [kg] [%] [kg] [kg] [kg] [kg] [%] [%]
I/6 (15,0)* 532 35 345,8 15,3 10,2 25,4 4,8% 7,4%
I/7 20,6 741 31 511,3 13,8 9,2 23,0 3,1% 4,5%
I/8 22,6 870 38 539,4 22,8 15,2 38,0 4,4% 7,0%
I/9 23,9 542 42 314,4 18,4 12,3 30,7 5,7% 9,8%
I/10 13,8 637 31 439,5 17,6 11,8 29,4 4,6% 6,7%
I/11 15,2 703 27 513,2 11,7 7,8 19,5 2,8% 3,8%
I/12 23,2 863 29 612,7 11,4 7,6 19,1 2,2% 3,1%
I/13 26,3 800 37 504,0 16,4 10,9 27,3 3,4% 5,4%
*   im Feinanteil <20 mm  
Tabelle 5.11: Bilanzierung des Abbaus in den Versuchen I/6-I/13 
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5.4.2.3 Outputanalyse 
Das Outputmaterial hatte bei allen Versuchen eine lockere, wie bereits dargestellt leicht 
siebbare Konsistenz. Die beim Versuch I/7 festgestellte leichte Entmischung des trockenen 
Materials konnte bei allen Versuchen festgestellt werden.   
Nach jedem Versuch wurde dem Output eine repräsentative Probe von 60-70 kg entnom-
men. Diese wurde mittels Sieben fraktioniert und in jeder Fraktion der Wassergehalt 
bestimmt. Die Abbildung 5.33 (links) zeigt die Zusammensetzung der einzelnen Proben aus 
der Grob- (< 50 mm), Mittel- (20-50 mm) und Feinfraktion (< 20 mm). Die Abbildung 5.33 
(rechts) stellt die Wassergehalte dieser Fraktionen dar.  
Die Versuche wurden entsprechend der gewählten Strategie nach der Aktivität und nicht bis 
zum Erreichen eines bestimmten Wassergehaltes geführt. Daher ist eine weitergehende 
Analyse des Outputs hier nur beschränkt möglich. Auf der Grundlage von acht bewerteten 
Versuchen kann keine quantitative Aussage zur Wasserverteilung in den Fraktionen 
getroffen werden.  
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Abbildung 5.33: Masseanteile und Wassergehalt der Fraktionen im Output der Versuche I/6-I/13  
 
5.5 Ansätze für eine Prozessoptimierung 
5.5.1 Vorbemerkung 
Die Tatsache, dass derzeit keine Drehrohrreaktoren in MBA/MBS-Anlagen genutzt werden, 
ist unter anderem in der im Vergleich zu statischen Reaktoren aufwändigeren Konstruktion 
und den damit verbundenen höheren Anschaffungskosten begründet. Für einen realen und 
objektiven Gesamtkostenvergleich zwischen den technologischen Varianten z.B. MBS mit 
statischem oder dynamischen Reaktor müssten neben den reinen Erstinvestitionskosten 
auch die tatsächlich anfallenden Betriebs-, Instandhaltungs- bzw. Instandsetzungs- und 
gegebenenfalls Ersatzinvestitionskosten einbezogen werden. Eine solche Analyse ist nicht 
Bestandteil der vorliegenden Arbeit. Betrachtet man in diesem Zusammenhang allein die 
realen Aufwendungen derzeit betriebener Anlagen mit statischen Reaktoren, die für die 
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Instandhaltung der Zerkleinerungs- und Trennaggregate anzuwenden sind, lassen sich damit 
Ansätze für einen Vergleich erkennen. Hinzu kommen weitere Aspekte, bei denen die zu 
erwartende deutlich höhere Qualität des erzeugten im Mittelpunkt stehen würde. 
Die Akzeptanz des Drehrohrs kann durch konsequente Ausnutzung seiner Vorteile erhöht 
werden. Dabei bietet der Drehrohrreaktor Optimierungsmöglichkeiten, die bei statischen 
Reaktoren nicht oder nicht in diesem Maße umgesetzt werden können. Im Rahmen der 
vorliegenden Arbeit wurden dazu zwei Möglichkeiten untersucht: 
• die halbkontinuierlichen Betriebsart zur Erhöhung der Anlagenauslastung und 
• die externe Umluftführung zur Verringerung der zu behandelnden Abluftströme. 
 
5.5.2 Versuche mit halbkontinuierlicher Betriebsart 
5.5.2.1 Prozessbeschreibung 
Beim bisher betrachteten diskontinuierlichen Betrieb des Drehrohrreaktors werden die aus 
Sicht des Prozessziels Trocknung aktiven Phasen, das sind die Trocknungsphase und 
teilweise die Abkühlphase, durch die wie eine Verzugszeit wirkende Start- und Aufheizphase 
sowie Entleer- und Befüllzeiten unterbrochen. Das Aufeinanderfolgen dieser Phasen wird in 
der Abbildung 5.34 schematisch dargestellt. Eine Reduzierung der Verzugszeiten führt zu 
einer höheren Auslastung des Reaktors. Dafür bietet die Einführung der halbkontinuierlichen 
Betriebsart eine Möglichkeit. Diese Betriebsart ist dadurch gekennzeichnet, dass am Ende 
des Prozesses der Reaktor nur teilentleert wird. Zu dem verbleibenden Material wird das zu 
behandelnde frische Material zugegeben. In einer Charge kann weniger Material dem 
Reaktor zugeführt werden, so dass sich bei gleicher Leistung eine größere Anzahl von 
Chargen ergibt (siehe Abbildung 5.34, unten).  
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Abbildung 5.34: Prozessphasen beim diskontinuierlichen und halbkontinuierlichen Betrieb 
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Mit der Teilentleerung beim halbkontinuierlichen Betrieb sind entscheidende Vorteile verbun-
den:   
• Unabhängig von der konstruktiven Gestaltung der Austragsöffnung (stirnseitig oder 
auf der Mantelfläche) und Einbauten im Reaktor (z.B. Transportschnecke) ist davon 
auszugehen, dass beim selbst entleerenden Drehrohr bei abnehmender Menge im 
Reaktor die Entleerleistung (m³/h) abnimmt (siehe Abbildung 5.35, links). Die 
Ursache dafür liegt in der Höhenabhängigkeit des axialen Materialtransports.  
• Das im Reaktor verbleibende warme Material führt zu einer höheren Start-
temperatur bei der Zugabe von kaltem, frischem Material (siehe Abbildung 5.35, 
Mitte). Die erreichbare Starttemperatur wird neben den Masseverhältnissen von der 
Endtemperatur der Vorgängercharge bestimmt. Aus Sicht der Prozessgeschwin-
digkeit ist eine mesophile Gemischtemperatur vorteilhaft. Diese kann in Verbindung 
mit den vorhandenen Mikroorganismenpopulationen zur Verkürzung oder zum 
Entfallen der Startphase am Prozessanfang führen. 
• Bei versäuertem Inputmaterial führt der verbleibende Rest zu einer Anhebung des 
pH-Wertes in Richtung Neutralpunkt führen (siehe Abbildung 5.35, rechts). Damit 
kann die durch den pH-Wert bedingte Hemmung des aeroben biologischen Abbaus 
am Prozessanfang wirksam vermieden werden.  
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Abbildung 5.35: Vorteile des halbkontinuierlichen Betriebs 
 
Die Voraussetzung der Anwendbarkeit der halbkontinuierlichen Betriebsart ist die technische 
Lösung der axialen Vermischung des Restmaterials mit Frischmaterial. Dies kann durch 
mehrere Einfüllöffnungen und/oder durch Einbauten im Reaktor erreicht werden.   
In der Literatur konnten keine Angaben zum Einsatz der halbkontinuierlichen Betriebsart von 
Drehrohrreaktoren bei der Behandlung von festen Abfällen gefunden werden. Zur 
Überprüfung der Durchführbarkeit der halbkontinuierlichen Betriebsart und zur Gewinnung 
von Erkenntnissen wurde die Versuchsreihe II durchgeführt. Dazu wurde der Reaktordeckel 
entsprechend modifiziert. 
 
5.5.2.2 Versuchsdurchführung 
a) Material 
Die Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb umfasste drei partielle Materialwechsel. 
Als Versuchsmaterial wurde mechanisch und teilweise auch biologisch vorbehandeltes 
Material aus einer MBA-Anlage bzw. Siebdurchgang aus der Verpackungssortierung 
eingesetzt. Letzteres ist eine organikreiche Fraktion der Leichtverpackungssortierung und 
setzt sich im Wesentlichen aus unvermeidbaren Anhaftungen von organischen Resten an 
Lebensmittelverpackungen und aus Fehlwürfen zusammen. 
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Ziel der Materialwahl war es, die Flexibilität des Drehrohrs gegenüber der Inputqualität zu 
überprüfen. Wie der Tabelle 5.12 entnommen werden kann, wurden Materialien in der 
Korngröße kleiner 40 mm eingesetzt. Bei dieser Korngröße konnten der Wassergehalt und 
der pH-Wert im Eluat auch vor der Behandlung ausreichend genau werden.       
 
Versuchs- Material Korn- WGA pH-Wert Klasse
Nr. größe [%] [--]
II/1 Intensivrotte-Output 23* 7,7 C oder B
II/2 Intensivrotte-Input 47 5,9 B
II/3 Intensivrotte-Input + Output 35 7,2 B * berechnet
II/4 Verpackungssort. Siebdurchgang 52** 6,3 B ** befeuchtet
< 
40
 m
m
 
Tabelle 5.12: Material in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 
 
b) Befeuchtung 
Während der mechanischen Vorbehandlung von Restabfällen in MBA-Anlagen reichert sich 
feuchtes, organikreiches Material in der produzierten Feinfraktion an. Eine Befeuchtung zum 
Starten des biologischen Abbaus ist daher nicht erforderlich. Das im Versuch II/4 verwendete 
Material, Siebdurchgang aus der Verpackungssortierung, hatte einen Wassergehalt von 
30 Ma.-%. Dieses Material wurde durch Zugabe von Wasser auf den in der Tabelle 5.12 
angegebenen Wert von 52 Ma.-% befeuchtet.   
 
c) Belüftung 
Die Belüftung in der Versuchsreihe II wurde an den halbkontinuierlichen Betrieb angepasst. 
Die Ziele wurden, ähnlich dem diskontinuierlichen Betrieb, definiert. Ein schnelles Erwärmen 
nach dem Materialwechsel und eine stabile Trocknungstemperatur bei 60°C wurden 
angestrebt. Vor dem Materialwechsel war jedoch keine vollständige Abkühlung erwünscht, 
um im verbleibendem Material und dem Reaktor genug Wärme zur Erwärmung des frischen 
Materials beizubehalten.  
Wie aus der Abbildung 5.36 hervorgeht, wurden die Versuche nach 7 Tagen bei einer 
Temperatur oberhalb von 40°C beendet. Nach dem Materialwechsel konnte der Folge-
versuch bereits im mesophilen Temperaturbereich bei 30°C gestartet werden.  
In der Tabelle 5.13 ist der durchschnittliche Belüftungsstrom für die einzelnen Versuche 
angegeben. Bei dem eingesetzten Materialvolumen von ca. 1,5 m³ ergibt sich eine 
durchschnittliche Luftwechselzahl von 2,2-3,7 m³L/(h m³M). Die massespezifischen 
Volumenströme liegen in der gleichen Bereich wie in der Versuchsreihe I mit Restabfall.     
 
Versuchs- Dauer MM,A
Nr. [Tage] [m³/h] [m³/(h m³)] [kg] [m³/(h Mg)]
II/1 6,9 3,3 2,2 542 6,1
II/2 6,8 4,3 2,9 638 6,8
II/3 6,9 5,6 3,7 656 8,5
II/4 6,8 5,1 3,4 578 8,8
LW v&zunass,L,V&
 
Tabelle 5.13: Belüftungsströme in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 
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Abbildung 5.36: Gesamtablauf der Versuchsreihe mit halbkontinuierlichem Betrieb 
 
d) Reaktordrehung 
Bei dem in der Versuchsreihe II verwendeten Material < 40 mm hatte die Reaktordrehung die 
primäre Aufgabe, eine homogene Vermischung herbeizuführen. Ein mechanischer 
Aufschluss des Materials war nicht notwendig. Bei dem durch die Entstehung bedingt 
höheren Organikanteil des feinen Materials war mit einer schnelleren und deutlicheren 
Ausbildung von Inhomogenitäten im Haufwerk zu rechen. Deshalb wurde im Gegensatz zur 
Versuchsreihe I eine geringere Drehzahl (2 Umdrehungen pro Minute) aber höhere Anzahl 
der Drehphasen gewählt. Zwei Umdrehungen je Drehphase erschienen bereits ausreichend 
zur Homogenisierung. Damit ergab sich eine insgesamt geringe Anzahl der Umdrehungen 
bzw. ihren Anteil an der Gesamtzeit (siehe Tabelle 5.14).  
   
Versuchs- Dauer Anzahl Umdr. tDreh tDreh/tGes
Nr. [Tage] Drephasen [--] [Min] [%]
II/1 6,9 40 58 29 0,3
II/2 6,8 41 92 46 0,5
II/3 6,9 41 94 47 0,5
II/4 6,8 32 67 34 0,3  
Tabelle 5.14: Reaktordrehung in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 
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5.5.2.3 Bilanzierung 
a) Gesamtbilanz - Material 
Beim ersten Versuch II/1 der Versuchsreihe wurde der Reaktor vollständig mit frischem 
Material befüllt (542 kg). Nach 7 Tagen Behandlung wurden dem Reaktor 150 kg Material 
entnommen. Unter Berücksichtigung des berechneten Abbaus (55 kg) blieb dabei eine 
Masse von 338 kg Material im Reaktor. Zu dieser Masse wurden 300 kg frisches Material 
zugegeben. Damit hat das Gemisch im Versuch II/2 eine Anfangsmasse von 638 kg. Die 
Materialzugabe entspricht einem Verhältnis des frischen Inputs zur Gemischmasse: 
 %47M/M Gemischfrischfrisch ==ξ  
Aus dem Wassergehalt des verbleibenden Produkts und des Inputs kann der Wassergehalt 
des entstehenden Gemisches bestimmt werden: 
%31WG)1(WGWG altfrischfrischfrischGemisch =⋅ξ−+⋅ξ=  frischξ  
Die Massen und Wassergehalte der gesamten Versuchsreihe II sind in der Tabelle 5.15 
zusammengefasst. Fett markiert sind die gemessenen Massen. Die Differenz der insgesamt 
zugegeben und entnommenen Massen (gemessen) entspricht sehr genau der berechneten 
Masseabnahme ∆MM,ber infolge Abbau und Trocknung (siehe Tabelle 5.16). In der Abbildung 
5.37 ist die Masseentwicklung über die gesamte Versuchszeit grafisch dargestellt.  
 
Entnahme
Versuchs- Dauer M WG M WG M ξfrisch WG ∆MM,ber M WG M
Nr. [Tage] [kg] [%] [kg] [%] [kg] [%] [%] [kg] [kg] [%] [kg]
II/1 6,9 542 23  --  -- 542 100 23 55 488 17 150
II/2 6,8 300 47 338 17 638 47 31 125 513 19 269
II/3 6,9 412 35 244 19 656 63 29 129 527 16 193
II/4 6,8 244 52 334 16 578 42 31 96 482 20 482
Summe 27,4 1498 405 1094
Produktfrisch alt Gemisch
 
Tabelle 5.15: Materialwechsel beim halbkontinuierlichen Betrieb 
 
Versuchs- Mgem WG MTS NCO2,prod MV MC ∆MM,ber ∆MTS ηM ηTS
Nr. [kg] [%] [kg] [mol] [kg] [kg] [kg] [kg] [%] [%]
II/1 542 23 417 505 49,4 6,1 55,5 15,2 2,8% 3,6%
II/2 638 31 440 874 114,1 10,5 124,6 26,2 4,1% 6,0%
II/3 656 29 465 840 118,6 10,1 128,7 25,2 3,8% 5,4%
II/4 578 31 398 535 89,3 6,4 95,7 16,1 2,8% 4,0%  
Tabelle 5.16: Bestimmung der Masseabnahme im halbkontinuierlichen Betrieb 
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Abbildung 5.37: Masseentwicklung beim halbkontinuierlichen Betrieb 
 
b) CO2-Produktion 
Wie aus der Abbildung 5.36 hervorgeht, konnte bis auf den ersten Versuch nach der 
schnellen Erwärmung mindestens 3 Tage lang eine Temperatur um 55-60°C, also im 
optimalen thermophilen Bereich gehalten werden. Die CO2-Produktion hat innerhalb von 24 
Stunden einen sehr hohen Wert erreicht, der jedoch schnell eine sinkende Tendenz aufwies. 
Am Ende des dritten Tages lag die CO2-Produktion bereits unter 40% des Maximalwertes 
des ersten Tages (siehe Abbildung 5.38). Dies lässt auf einen sehr intensiven Abbau 
schließen, der jedoch wegen der geringeren frischen Organikmasse bei dem partiellen 
Materialwechsel zu einem schnellen Verbrauch der Energiequelle der Trocknung führte. Die 
in den Versuchen über die gesamte Prozesszeit produzierte CO2-Menge ist in der Tabelle 
5.16 angegeben. 
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Abbildung 5.38: CO2-Produktion im halbkontinuierlichen Betrieb 
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c) Wasseraustrag 
Der Verlauf der Ablufttemperatur spiegelt sich in der Entwicklung des Wasseraustrages 
wieder. Das schnelle Ansteigen und das gleich danach einsetzende Sinken der Abluft-
temperatur führen zu einem großen Wasseraustrag am ersten Tag, der jedoch in den 
Folgetagen stark abnahm. Die in den Versuchen über die gesamte Prozesszeit ausge-
tragene Wassermenge ist in der Tabelle 5.16 angegeben. 
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Abbildung 5.39: Wasseraustrag im halbkontinuierlichen Betrieb 
 
5.5.2.4 Ergebnisse und Diskussion 
Die Abbildung 5.40 zeigt die Trendtemperaturen der ersten beiden Versuchstage im 
halbkontinuierlichen (links) und diskontinuierlichen Betrieb (rechts). In den Versuchen II/2-II/4 
kommt es nach dem Materialwechsel zu einer raschen Erwärmung des Gemisches im 
Reaktor. Nur beim Versuch II/3 mit einem höheren Anteil an frischem Material (63%) lässt 
sich eine kurze Startphase von ca. 6 Stunden erkennen. Der Temperaturänderung liegt auch 
hier einen halben Tag nach dem Start bereits oberhalb von +2 K/h. Die Temperatur 60°C 
wird nach 12-18 Stunden erreicht. Beim Versuch II/1 kam es wegen des geringen 
Anfangswassergehaltes (23 Ma.-%) und wegen des Alter des Abfalls (Intensivrotte Output) 
zu einer deutlich langsameren Erwärmung des Materials. Hier waren fast drei Tage 
notwendig, um die 60°C zu erreichen.  
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Abbildung 5.40: Aufheizphase im halbkontinuierlichen und diskontinuierlichen Betrieb 
 
Die Abbildung 5.41 zeigt den Verlauf des rechnerisch ermittelten Wassergehaltes in den 
Versuchen II/1-II/4. In den Versuchen mit Materialwechsel sinkt der Wassergehalt bereits am 
ersten Tag um etwa 1 Ma.-%. An den Tagen 2 und 3 ist die Abnahme mit 2,5-3 Ma.-% pro 
Tag am größten. Für die Trocknung vom Anfangswassergehalt 30 Ma.-% auf 20 Ma.-% sind 
etwa 4 bis 6 Tage erforderlich. In Untersuchungen mit dem Material, das im Versuch II/2 zum 
Einsatz kam, lag die maximale Abnahme des Wassergehaltes im statischen Reaktor bei 1% 
pro Tag. Die detaillierte Beschreibung der Untersuchungen ist bei HÖTZEL (2006) zu finden.    
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Abbildung 5.41: Wassergehalt im halbkontinuierlichen Betrieb  
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5.5.2.5 Schlussfolgerungen 
Zielstellung der Untersuchungen, die im Rahmen der vorliegender Arbeit zum halbkontinuier-
lichen Betrieb eines Drehrohrreaktors durchgeführt wurden, konnte es nur sein, die aus 
theoretischen und phänomenologischen Überlegungen entwickelten Ansätze, in Hinsicht auf 
ihre prinzipielle Umsetzbarkeit zu testen. Dies war mit den im Rahmen der Untersuchungen 
geschaffenen Voraussetzungen bezüglich der Prozessführung und -bewertung mit relativ 
geringem Aufwand möglich. Damit konnten entscheidende Voruntersuchungen für folgende 
Arbeiten verbunden mit einer Demonstration noch zu erschließender Potentiale des 
Drehrohrreaktors, bereits in die laufenden Untersuchungen integriert werden.  
Eine bedeutende Erkenntnis aus den Versuchen ist, dass Feinfraktionen sehr gut in dem 
Drehrohr behandelt werden konnten. Die in Vorversuchen festgestellten Probleme bei der 
Behandlung von Bioabfällen ähnlicher Körnung, vor allem die Bildung einer nassen 
Materialschicht an der Reaktorwandung, traten nicht auf. Die Ergebnisse dieser Versuche 
sind bei BARTHA et al. (2002) dokumentiert. Das Vorhandensein von harten und stabilen 
Komponenten im Restabfall führt zur Aufbrechung von eventuell entstandenen Agglomeraten 
und zur ständigen Reinigung des Reaktors. Bilder aus der Versuchsdurchführung in der 
Anlage 5 bestätigen den Unterschied.  
 
5.5.3 Versuche mit Umluftführung 
5.5.3.1 Prozessbeschreibung 
Die Abluft aus der biologischen Trocknung bedarf aktuell einer Reinigung vor der Abgabe in 
die Umwelt. Die einzuhaltenden Grenzwerte und Frachten sind in der 30. Verordnung zur 
Durchführung des Bundes-Immissionsschutzgesetzes (30. BImSchV) festgelegt. Zum 
Erreichen der Vorgaben haben sich in den MBA/MBS-Anlagen regenerativ thermische 
Oxidationsanlagen (RTO) mit vorgeschaltetem saurem Wäscher durchgesetzt. In der 
zweistufigen Behandlung wird zuerst Ammoniak durch Chemosorption in einer wässrigen 
Schwefelsäurelösung gebunden. In der zweiten Stufe werden die in der Abluft enthaltenen 
Kohlenwasserstoffe bei hohen Temperaturen >850°C oxidiert. Trotz des hohen Wirkungs-
grades der Wärmerückgewinnung reicht die in den Verbindungen gespeicherte chemische 
Energie in der Regel nicht aus, um einen autothermen Betrieb zu ermöglichen. Zum 
Ausgleich der Verluste ist die Zugabe von externen Brennstoffen erforderlich. Neben 
Deponiegas werden dazu wertvolle primäre Energieträger (Erdgas, Flüssiggas) eingesetzt.      
Damit ist die Abluftbehandlung nicht nur bei der Installation sondern auch beim Betrieb ein 
wesentlicher Umwelt- und Kostenfaktor in MBA/MBS-Anlagen. Eine Reduzierung von zu 
behandelnden Abluftmengen durch bessere Nutzung der Trocknungsluft bringt somit 
ökologische und ökonomische Vorteile mit sich. 
In einer dritten Versuchsreihe wurden die Möglichkeiten der Umluftführung beim dynami-
schen Reaktor untersucht. Ziel war es festzustellen, wie weit der Sauerstoffgehalt der Luft 
durch Wiederverwendung der Abluft abgesenkt werden kann, ohne dabei den aeroben 
biologischen Prozess negativ zu beeinflussen.  
Der dynamische Prozess kann auf zwei Wegen ein höheres Umluftverhältnis ermöglichen: 
Reaktor: Material aus weniger gut belüfteten Bereichen des Haufwerks kann sich nach der 
Reaktordrehung in besser versorgten Bereichen wieder finden. 
Material: Beim Drehen findet eine Vermischung zwischen Porenluft und Reaktorluft statt. 
Makroporen mit niedriger Sauerstoffkonzentration werden dabei aufgehoben. 
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Damit die Luft neben der Sauerstoffversorgung ihre andere wichtige Aufgabe, die 
Wärmeregulierung des Haufwerks durch Aufnahme von Wasserdampf erfüllen kann, ist eine 
möglichst geringe Wasserdampfbeladung der Zuluft erforderlich. Die zunächst warme und 
feuchte Umluft muss daher durch Abkühlung entfeuchtet werden. Die Modifizierung der 
Versuchsanlage zur Durchführung von Versuchen mit Umluftbetrieb wurde im Kapitel 4.2.1.2 
beschrieben. 
 
5.5.3.2 Versuchsdurchführung 
a) Material 
Die Versuchsreihe III hatte das Ziel, die Auswirkung unterschiedlicher Umluftverhältnissen 
auf den biologischen Prozess zu untersuchen. Nach Veränderungen der Zuluftzusammen-
setzung kann es mehrere Stunden bis Tage dauern, bis sich der biologische Prozess auf die 
neuen Verhältnisse eingestellt hat. Um die Abnahme der biologischen Aktivität infolge Abbau 
und Trocknung gering zu halten, wurde ein biologisch aktives Versuchsmaterial eingesetzt, 
das ohne Materialwechsel lediglich mit Wiederbefeuchtung über einen längeren Zeitraum als 
Versuchsobjekt zur Verfügung stehen kann. Es wurde ein Gemisch aus Bioabfällen und 
mechanisch vorbehandelten Restabfällen (siehe Intensivrotte-Input in Versuchsreihe II) 
verwendet. Die inerten Komponenten im vorbehandelten Restabfall sollten dabei die Struktur 
des Haufwerks gewährleisten, während Bioabfälle für die ausreichende Organikmasse 
sorgten.   
 
b) Befeuchtung 
Während der Untersuchungen wurde das Material viermal wiederbefeuchtet, die Abschnitte 
zwischen den Wasserzugaben werden als Versuche III/1-III/5 bezeichnet. Die Wasser-
zugabe erfolgte so, dass damit die im vorangehenden Versuch verdunstete Wassermenge 
kompensiert wurde. In der Tabelle 5.19 sind die zugeführten Wassermassen angegeben. 
 
c) Belüftung 
Die Versuche wurden mit dem Ziel der Untersuchung von verschiedenen Umluftverhältnis-
sen durchgeführt. In der Tabelle 5.17 sind die Eckdaten der Belüftung zusammengestellt. Die 
Gesamtmenge der Zuluft wurde so eingestellt, dass eine hohe Ablufttemperatur erreicht und 
gehalten werden konnte. Die Abbildung 5.42 zeigt den Verlauf von wesentlichen Parametern 
während der Versuchsreihe III.  
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Abbildung 5.42: Gesamtablauf der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 
 
Das Umluftverhältnis a, das Verhältnis von Umluft zur Zuluft (siehe Kapitel 3.2.3.6, Punkt g), 
wurde mit Handklappen eingestellt. Das Umluftverhältnis lag im Mittel bei 74-87%. Auch 
Werte über 90% wurden kurzzeitig getestet. Aus der gemessenen Zuluftmenge und dem 
Umluftverhältnis lässt sich die zugeführte Frischluftmenge bestimmen:    
ZL,zu,nass,LFL,zu,nass,L V)a1(V && ⋅−=   
Diese lag bei 0,9-1,5 m³/h (siehe Tabelle 5.17). Bezieht man die Zuluftvolumenströme auf 
das Materialvolumen, ca. 1,5 m³, so erhält man die durchschnittliche Luftwechselzahl 3,2-4,6 
m³L/(h m³M). Dieses liegt höher als beim ähnlich strukturierten, biologisch jedoch weniger 
aktivem Material in der Versuchsreihe II. Bestimmt man jedoch die durchschnittliche 
Luftwechselzahl aus dem Frischluftverbrauch so erhält man sehr geringe Werte bei 
0,6-1,0 m³L/(h m³M).  
 
Umluft-
Versuchs- Dauer ZL FL verh. ZL FL MM,A ZL FL
Nr. [Tage] [%] [kg]
III/1 6,7 5,4 1,4 74 3,6 0,9 728 7,4 1,9
III/2 4,0 5,8 1,5 74 3,8 1,0 677 8,5 2,2
III/3 6,1 6,5 1,4 78 4,3 0,9 675 9,6 2,1
III/4 5,8 6,9 0,9 87 4,6 0,6 554 12,4 1,7 ZL Zuluft
III/5 13,0 4,8 1,1 78 3,2 0,7 645 7,5 1,7 FL Frischluft
[m³/h] [m³/(h m³)] [m³/(h Mg)]
zu,nass,LV& LW v&
 
Tabelle 5.17: Belüftung in der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 
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d) Reaktordrehung 
Ähnlich der Versuchsreihe II bestand die primäre Aufgabe der Reaktordrehung in der 
Homogenisierung des Haufwerks. Gleichzeitig sollte die Sauerstoffversorgung des gesamten 
Haufwerks auch bei niedrigerer O2-Konzentration in der Luft durch häufiges Drehen 
gewährleistet werden. In der Tabelle 5.18 sind die Eckdaten der Reaktordrehung angege-
ben. Bis zur Hälfte des Versuches III/3 waren die Ruheintervalle 4 Stunden lang, danach bis 
zum Ende der Versuchsreihe 2 Stunden lang. Je Drehphase wurden zwei Umdrehungen 
ausgeführt. Während der Befeuchtung wurde der Reaktor 10-15-mal gedreht, um die 
schlagartig eingebrachte große Wassermasse im gesamten Material verteilen zu können. 
  
Versuchs- Dauer Anzahl Umdr. tDreh tDreh/tGes
Nr. [Tage] Drephasen [--] [Min] [%]
III/1 6,7 40 92 46 0,5
III/2 4,0 21 42 21 0,4
III/3 6,1 48 104 52 0,6
III/4 5,8 69 146 73 0,9
III/5 13,0 160 332 166 0,9  
Tabelle 5.18: Reaktordrehung in der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 
 
5.5.3.3 Bilanzierung 
Zur Kompensation des Organikabbaus wurden zu Beginn der Versuche III/3 und III/5 
Kohlenhydrate (KH) mit dem Befeuchtungswasser dem Material zugegeben. Um den Anteil 
der leichtabbaubaren Substanzen im Reaktor zu erhöhen wurden Haushaltszucker und Mehl 
eingesetzt. Die Massen und Wassergehalte der Versuchsreihe III sind in der Tabelle 5.19 
angegeben. Durch Fettdruck markiert sind die gemessenen Massen.  
 
Entnahme
Versuchs- Dauer MM MKH MW WG M WG M WG ∆MM,ber M WG M
Nr. [Tage] [kg] [kg] [kg] [%] [kg] [%] [kg] [%] [kg] [kg] [%] [kg]
III/1 6,7 728 34  --  -- 728 34 151 577 22 0
III/2 4,0 100  -- 577 22 677 34 122 555 23 0
III/3 6,1 20 100  -- 555 23 675 34 171 504 19 0
III/4 5,8 50  -- 504 19 554 26 84 470 16 0
III/5 13,0 25 150  -- 470 16 645 35 177 468 20 467
Summe 35,6 728 45 400 705 467
Produktfrisch alt Gemisch
 
Tabelle 5.19: Material beim Umluftbetrieb 
 
Dem Inputmaterial wurde während des Versuches 400 kg Wasser und 45 kg Kohlenhydrat 
zugegeben. Das Einbringen und die Aufnahme von großen Wassermassen im Material 
konnten im dynamischen Reaktor problemlos realisiert werden. Die Abbildung 5.43 zeigt die 
Masseentwicklung während der Versuche. Entnommen wurde nur das Produkt nach dem 
letzten Versuch III/5. Die Differenz der insgesamt zugegeben und entnommenen Massen 
(gemessen) entspricht erneut sehr genau der berechneten Masseabnahme ∆MM,ber infolge 
Abbau und Trocknung.  
In der Tabelle 5.20 sind die aus gemessenen Daten berechnete kumulierte CO2-Produktion 
und Wasserverdunstung angegeben. Unter Annahme des Kohlenhydratabbaus wurde die 
abgebaute Organikmasse bestimmt. Während des Versuches zugegebene Kohlenhydrate 
(45 kg) haben etwa 30% des Abbaus (149 kg) kompensiert.  
 
- 138 - 
Versuchs- NCO2,prod MV MC ∆Mber ∆MTS
Nr. [mol] [kg] [kg] [kg] [kg]
III/1 1110 137,3 13,3 150,6 33,3
III/2 691 113,4 8,3 121,7 20,7
III/3 1210 156,0 14,5 170,5 36,3
III/4 540 77,1 6,5 83,6 16,2
III/5 1408 160,4 16,9 177,3 42,2
Summe 4959 644,2 59,5 703,7 148,7  
Tabelle 5.20: Abbau beim Umluftbetrieb 
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Abbildung 5.43: Masseentwicklung beim Umluftbetrieb 
 
5.5.3.4 Ergebnisse und Diskussion 
Im Versuch III/1 wurde das Umluftverhältnis 75% untersucht. In der Abbildung 5.44 sind die 
Temperatur sowie die CO2-Konzentration der Ab- und Zuluft und die Konzentrationsdifferenz 
angegeben. Es ist ersichtlich, dass das biologisch aktive Material bereits nach einem halben 
Tag nach Versuchsbeginn den thermophilen Temperaturbereich erreicht hat. Im Verlauf der 
Konzentrationsdifferenz 
ZL,2COAL,2CO2CO ccc −=∆  
ist nach etwa 10 Stunden ein Maximum bei 19,0 Vol.-% zu erkennen. Zu diesem Zeitpunkt 
lag der Sauerstoffkonzentration der Abluft bei knapp 3 Vol.-%. Während des Aufheizens 
wurde der Reaktor nicht gedreht. In diesem aus Sicht der Materialbewegung statischen 
Betriebszustand war die Sauerstoffversorgung nicht ausreichend. Es wurden größere 
Mengen an organischen Säuren mit der Abluft ausgetragen, was zu einem Sinken des pH-
Wertes im Kondensat unter den Wert 4 geführt hat. Die durch die Sauerstofflimitation und 
den niedrigen pH-Wert bedingte Herabsetzung der biologischen Aktivität führte bis zum Ende 
des ersten Versuchstages zu einem Minimumwert der CO2-Konzentrationsdifferenz.  
Die rasche Abnahme der CO2-Produktion wird in der Abbildung 5.45 ersichtlich. Am 2. 
Versuchstag steigt die Produktion und damit verbunden die Ablufttemperatur wieder an. Die 
maximale Aktivität wurde, nach einer Unterbrechung am Ende des 3. Versuchstages, am 4. 
Versuchstag erreicht. Ab Mitte des 4. bis Ende des 6. Versuchstages ist eine relativ 
konstante (leicht sinkende) CO2-Produktion erkennbar. In diesem Bereich liegt die 
Zugabe 
Entnahme 
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Ablufttemperatur bei 65-70°C, die CO2-Konzentrationsdifferenz bei 4 Vol.-%. Damit liegen im 
dynamischen Reaktor im Umluftbetrieb bei einer CO2-Konzentration 14-16 Vol.-% in der 
Abluft die in der Abbildung 3.15 theoretisch begründeten Verhältnisse vor.  
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Abbildung 5.44: CO2-Konzentration und Umluftverhältnis beim Versuch III/1 
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Abbildung 5.45: CO2-Produktion beim Versuch III/1 
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Deutlich höhere Umluftverhältnisse wurden im Versuch III/5 untersucht. Die Abbildung 5.46 
und die Abbildung 5.47 zeigen die ersten 7 Versuchstage. In diesem Zeitraum lassen sich 
fünf Prozessabschnitte erkennen: 
1. Gestartet wurde der Versuch III/5 mit einem Umluftverhältnis von 95%. Ziel war es 
den Sauerstoffverbrauch in der Aufheizphase zu untersuchen. Wie die Entwicklung 
der Konzentrationen zeigt, wurde der im Reaktor vorhandene und der mit der gerin-
gen Frischluftmenge zugeführte Sauerstoff in wenigen Stunden verbraucht. Nach 8 
Stunden wurde bereits die Messgrenze des Gasmessgerätes bei 20 Vol.-% CO2 
erreicht. Die Limitierung des biologischen Abbaus durch Sauerstoffmangel macht sich 
an der geringen CO2-Produktion und der sehr langsamen Anstieg der Temperatur 
bemerkbar. Die Konzentrationsdifferenz zwischen Ab- und Zuluft lag bei etwa 1 Vol.-
%.  
2. Nach 16 Stunden wurde durch Stellung von Handklappen ein Umluftverhältnis knapp 
über 70 % eingestellt. Dies bedeutet eine Versechsfachung der zugeführten Frisch-
luftmenge von 5 auf 30% bei unverändertem Zuluftvolumenstrom. Als Konsequenz 
sinkt die CO2-Konzentration in der Zu- und Abluft. Nach etwa 3 Stunden wird dieser 
Trend gestoppt und es stellt sich bis Ende des ersten Versuchstages eine hohe CO2-
Konzentration ein. Der Grund dafür liegt in der Aufhebung der Sauerstofflimitation. 
Die biologische Aktivität erreicht bereits nach wenigen Stunden ein sehr hohes 
Niveau. Die Ablufttemperatur steigt mit 1,5-1,8 K/h an. Bei weiter steigender Tempe-
ratur und bei teilweisem Verbrauch von leicht abbaubaren Substanzen sinkt die Akti-
vität zu Beginn des zweiten Versuchstages.  
3. Die Erhöhung des Umluftverhältnisses auf 80-85% führt zu einer weiteren schnellen 
Senkung der biologischen Aktivität. Bei 85% am Ende des zweiten Versuchstages 
stellt sich für etwa 6 Stunden eine stabile, verminderte CO2-Produktion bei gleich-
zeitig sinkender Temperatur ein.       
4. Um der Abkühlung entgegenzuwirken, wurde der Zuluftvolumenstrom um 25% 
verringert. Beim unveränderten Umluftverhältnis verringerte sich auch die zugeführte 
Frischluft um diesen Betrag. Durch diesen Eingriff konnte die Geschwindigkeit der 
Abkühlung verringert werden. Die geringere Frischluftmenge führt zu einer Aufkon-
zentrierung der Umluft mit Kohlendioxid. Am Ende des fünften Versuchstages wurde 
die Messgrenze des Gasmessgerätes erneut erreicht. Der Restsauerstoff in der 
Abluft lag hier unter 1 Vol.-%. Trotz zunehmender CO2-Konzentration in Zu- und 
Abluft konnte in diesem Prozessabschnitt eine konstante biologische Aktivität, wenn 
auch mit verringerter Leistung aufrechterhalten werden. In diesem Zeitraum nahm 
das Umluftverhältnis von 85% auf 90% zu, ohne dass dabei die Stellung der Hand-
klappen verändert worden wäre. Der Grund des leichten Wegdriftens kann mit der 
Temperaturabhängigkeit der Volumenströme zusammenhängen.   
5. Ab Mitte des 6. Versuchstages wurde das Umluftverhältnis schrittweise durch 
Modifikation der Klappenstellungen auf ca. 72% gesenkt. Der Zuluftvolumenstrom 
blieb dabei unverändert. Als Ergebnis nahm die biologische Aktivität schlagartig 
wieder zu. Die CO2-Produktion lag bei etwa 60% des Wertes aus dem zweiten 
Prozessabschnitt. Gleichzeitig hat sich die Ablufttemperatur innerhalb eines Tages 
um 10 K auf 65°C erhöht.  
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Abbildung 5.46: CO2-Konzentration und Umluftverhältnis beim Versuch III/5 (Ausschnitt) 
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5.5.3.5 Schlussfolgerungen 
Ziel der Versuchsreihe III war zu untersuchen, wie der dynamisch geführte biologische 
Prozess auf Veränderungen der Zuluftqualität, vor allem auf eine geringere Sauerstoff-
konzentration, reagiert. Es konnte festgestellt werden, dass selbst bei einem minimalen 
Sauerstoffangebot von 3 Vol.-% der biologische Prozess, wenn auch mit verminderter 
Leistung, einige Tage lang geführt werden kann. Dabei kann ein Restsauerstoffgehalt in der 
Abluft unter 1 Vol.-% erreicht werden, wobei dies bei einer oxidativen Abluftbehandlung 
eventuell schon ein zu niedriger Wert ist.  
Es lässt sich feststellen, dass der Arbeitsbereich von Drehrohrreaktoren bezüglich der 
zulässigen Zuluftqualität eine völlig andere Dimension aufweist, als die von statischen 
Reaktoren nach Stand der Technik. Damit ergibt sich die Möglichkeit eines flexibleren 
Betriebs von MBA/MBS-Anlagen, da die verfügbare Belüftungskapazität bedarfsgerecht auf 
mehrere Reaktoren aufgeteilt werden kann.  
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6 Prozessmodellierung 
6.1 Ziele und Anforderungen 
Im Rahmen der experimentellen Arbeiten wurde systematisch und iterativ in drei 
umfangreichen Versuchsreihen das bis dahin nicht vorhandene Expertenwissen zur 
biologischen Trocknung im Drehrohrreaktor geschaffen. Dabei konnten wesentliche 
Eigenschaften des Systems beschrieben und prinzipbasierte Vorteile der dynamischen 
Behandlung gezeigt, sowie die Voraussetzung zur Entwicklung einer automatischen 
Steuerung erfüllt werden. 
Da es im Rahmen einer Arbeit nicht möglich gewesen wäre, nur auf experimentelle 
Untersuchungen des bis dahin unerforschten dynamischen Prozesses aufbauend eine 
Steuerungslösung zu entwickeln, wurde die Zielstellung so erweitert, dass zunächst ein 
Prozessmodell erstellt wurde.  
Eine reine Modellierung, d.h. ohne experimentelle Untersuchungen des Prozesses, wäre bei 
dem vorliegenden komplexen dynamischen System nicht möglich gewesen. 
Ein Modell bedeutet eine vereinfachte Abbildung der Realität. Dabei werden als wesentlich 
erachtete Eigenschaften hervorgehoben und weniger wichtige vernachlässigt oder durch 
Annahmen vereinfacht. Bevor ein Modell entwickelt wird, sollen die grundlegenden Ziele an 
die Modellierung festgelegt werden, um den Ort und die Art der Vereinfachungen und 
Annahmen zu bestimmen. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden mit der Modell-
entwicklung zwei wesentliche Ziele verfolgt: 
• Es sollen die einzelnen Phänomene, die während der Versuchsauswertung verbal 
beschrieben wurden, durch Simulation überprüft werden. Es soll ein Verhaltens-
modell als erste Stufe der Nachbildung der Versuchsanlage entwickelt werden. 
• Das Modell soll als Experimentierumgebung zur Entwicklung und Erprobung einer 
automatischen Steuerung nach dem methodischen Ansatz der Klassensteuerung 
dienen. Der große Zeit- und Materialaufwand bei der Versuchsdurchführung 
machen für die weitere Arbeit den Übergang auf die Modellebene erforderlich. 
In der Literatur findet man zahlreiche Modellansätze zur Nachbildung des aeroben Abbaus 
bzw. seiner technischen Anwendung in statischen Systemen. SCHOLWIN (2004) und MASON 
(2006) geben einen ausführlichen Überblick dazu. In den von diesen Autoren verglichenen 
Modellen wird prinzipbedingt ein statisches Modell auf Grundlage von Messwerten in einer 
konkreten Versuchsanlage entwickelt. Die Aussagen sind immer auf die gewählte 
Anlagendimension beschränkt.  
Ein Modellansatz zur Nachbildung von dynamischen Festbettsystemen konnte nicht 
gefunden werden. Daher ist das nachfolgend vorgestellte dynamische Modell ein wesentli-
ches Ergebnis der vorliegenden Arbeit und stellt den ersten Versuch dar, die Modellierung 
auf ein tatsächlich dafür auch geeignetes Reaktor-Prozess-System anzuwenden.  
 
6.2 Aufbau des Modells 
6.2.1 Randbedingungen 
Der erste Schritt bei der Modellentwicklung ist die Formulierung der Anforderungen, die das 
Modell zu erfüllen hat. Das dynamische Modell: 
• soll maßstabsunabhängig sein,  
• soll unabhängig von der Reaktorform sein und 
• soll den Trend der Zustandsgrößen richtig wiedergeben und plausibel beschreiben. 
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Um die Forderung nach Maßstabs- und Geometrieunabhängigkeit zu erfüllen, wurde ein 
dimensionsloses Modell entwickelt. Dieses hat einen hybriden Charakter, da es determinis-
tische und empirische Elemente kombiniert. Dabei werden physikalische Erscheinungen 
nach bekannten Gesetzmäßigkeiten und biologische Erscheinungen aus dem aus Erfahrung 
entwickelten Expertenwissen beschrieben. In der Abbildung 6.1 ist das Aufbauschema des 
Prozessmodells dargestellt. 
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Abbildung 6.1: Aufbauschema des Prozessmodells 
 
Kernelement des Modells ist ein homogener Teilbereich des behandelten Materials 
bestehend aus feuchtem Feststoff und Poren. Dieser wird hier Segment genannt und stellt 
eine Analogie zur theoretischen Stufe in der thermischen Verfahrenstechnik dar. Innerhalb 
eines Segmentes werden folgende Annahmen getroffen: 
• im Segment haben Feststoff und Porenluft die gleiche Temperatur, 
• die Porenluft ist wasserdampfgesättigt, 
• die Porenluft hat eine einheitliche Zusammensetzung und 
• der Wärmeinhalt des Segmentes konzentriert sich im Feststoff. 
 
Unter diesen Annahmen und Bedingungen lassen sich einzelne Segmente zeitkontinuierlich 
bilanzieren. Das gesamte Abfallmaterial wird als Reihenschaltung (Kaskade) von n 
übereinander angeordneten Segmenten nachgebildet. Dabei wird angenommen, dass 
• alle Segmente mit dem gleichen Luftstrom gleichmäßig durchströmt werden, 
• die Wärmeleitung zwischen benachbarten Segmenten vernachlässigt werden kann 
und 
• die Wärmeverluste nach außen vernachlässigt werden können. 
 
Bezüglich des Gasraumes oberhalb des Haufwerks wird angenommen, dass  
• er wie ein vollständig durchmischter Behälter modelliert werden kann, 
• in ihm keine Reaktionen stattfinden. 
• hier die gleiche Temperatur wie in dem obersten Segment des Haufwerks herrscht 
und 
• die Luft wasserdampfgesättigt ist. 
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Der Aufbau des modellierten Systems wird in der Abbildung 6.2 schematisch dargestellt. Im 
konkreten Fall wurde eine Anzahl von 10 Segmenten gewählt. Diese Anzahl reicht bereits 
aus, um die Gradienten in den Ruheintervallen nachzubilden. In je mehr Segmente das 
Haufwerk geteilt wird, umso genauer wird der Zustand beschrieben und desto höher ist der 
Rechenaufwand bei der Modellierung. 
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Abbildung 6.2: Schematische Aufbau des Prozessmodells 
 
6.2.2 Biologisches Teilmodell 
Die zentrale Aufgabe bei der Modellentwicklung ist die Nachbildung des biologischen 
Abbaus. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird dazu ein einfaches unscharfes Modell 
vorgeschlagen. Dabei werden die unbeschreibbar komplexen Prozesse des Abbaus durch 
gezielte Erzeugung und Verwertung prinzipbedingt exakter Antworten des biotechnologi-
schen Systems ersetzt. Dazu wird das verfügbare Wissen zum biologischen Abbau mit Hilfe 
einer einzelnen Regel wiedergegeben. Diese lautet: 
 
WENN die Temperatur gut ist  
UND  der Wassergehalt gut ist 
UND  die CO2-Konzentration in den Poren klein ist 
UND  der Gehalt an verfügbarer und sofort abbaubarer organischen Trocken-
substanz ausreichend ist 
DANN  ist spezifische Abbauleistung gut.  
 
Weitere Einflussfaktoren, z.B. pH-Wert im Material, Konzentration limitierender Stoffwechsel-
zwischenprodukte, vorhandene Mikroorganismenpopulation usw., die man weder messen 
noch in Echtzeit ermitteln kann, werden in dem Modell nicht betrachtet.  
Auch sind keine weiteren Regeln als die Angegebene erforderlich, da für die linguistischen 
Variablen nur jeweils ein Wert zu betrachten ist. Das vollständige Nichtzutreffen einer 
Bedingung führt zwangsläufig zum Wahrheitswert Null der Konklusion, also zu einer 
Abbauleistung von Null.  
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Zur Anwendung der Regel sind folgende Angaben und Entscheidungen erforderlich: 
a) Auswahl und Parameter der Zugehörigkeitsfunktionen für die linguistischen Variablen 
Temperatur, Wassergehalt, CO2-Konzentration und oTS-Gehalt, 
b) Methode zur Bestimmung des Wahrheitswertes der Konklusion, 
c) Auswahl und Parametrierung der Zugehörigkeitsfunktion für die linguistische Variable 
spezifische Abbauleistung und  
d) Auswahl der Methode zur Defuzzyfizierung.  
 
a) Zugehörigkeitsfunktionen der Prämissen 
Für die Werte der linguistischen Variablen wurden trapezförmige Zugehörigkeitsfunktionen 
gewählt. Durch die Parameter a-d werden 5 Bereiche der scharfen Messgröße definiert, die 
mit folgendem Inhalt gefüllt werden können (siehe Abbildung 6.3): 
• Das Optimum der Aktivität liegt vor, wenn die Messgröße zwischen b und c liegt. 
• Unterhalb und oberhalb dieses Bereichs kommt es zu einer Limitierung der Aktivi-
tät (a-b, c-d). 
• Unterhalb oder oberhalb eines bestimmten Wertes kann wegen ungünstiger Bedin-
gungen keine Aktivität mehr vorliegen (<a, >d). 
 
 
Abbildung 6.3: Zugehörigkeitsfunktion der Parameter im biologischen Modell 
 
Die Abbildung 6.4 zeigt die Zugehörigkeitsfunktionen für die linguistischen Variablen der 
Prämisse der Regel. Der Wahl der Parameter liegen folgende Überlegungen zur Grunde. 
Bei der Temperatur wird der linguistische Wert gut aus der Summe von zwei Teilwerten 
mesophil und thermophil zusammengesetzt. Damit wird zum Ausdruck gebracht, dass im 
Arbeitbereich der biologischen Trocknung zwei, sich bezüglich der Temperatur zu 
unterscheidende optimale Aktivitätsbereiche existieren. Im Bereich von 30-37°C liegen für 
mesophile und im Bereich von 55-65°C für thermophile Mikroorganismen günstige 
Lebensbedingungen vor. Der psychrophile Bereich von 20-25°C wird hier in den mesophilen 
Bereich integriert. Gleichzeitig wird die größere Aktivität bei höheren Temperaturen durch 
unterschiedliche lokale Maxima der Aktivitätsfaktoren 0,8 bzw. 1 ausgedrückt.  
Der Wassergehalt liegt optimal im Bereich von 40-60 Ma.-%. Unterhalb von 20 Ma.-% kommt 
die biologische Abbauaktivität durch Wassermangel zum Erliegen. Oberhalb von 80 Ma.-% 
wird der aerobe Abbau wegen Wasserüberschuss in den Poren unmöglich. 
Die Kohlendioxidkonzentration in den Poren wird im Modell nach den Erkenntnissen aus den 
Versuchen parametriert. Bis 15 Vol.-%, was bei einem Respirationskoeffizienten von 1 etwa 
6 Vol.-% Sauerstoff entspricht, ist der aerobe Abbau ungehindert. Bei höheren Konzentra-
tionen tritt eine Limitierung auf. Über 20 Vol.-% ist keine Aktivität mehr möglich.   
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Der Gehalt an organischer Trockensubstanz (oTS-Gehalt) 
TS
oTS
TS/oTS M
M
=ξ   
gibt den Anteil der Trockensubstanz an, der biologisch verfügbar und leicht abbaubar ist. 
Damit werden biologisch nicht bzw. nur schwer abbaubare und in der kurzen Prozesszeit von 
wenigen Tagen nicht umsetzbare Materialien aus der Organikmasse MoTS herausgerechnet 
(siehe Abbildung 6.5). Im Modell wird als unterer Grenzwert der optimalen Aktivität zunächst 
1 Ma.-% angenommen. Dies würde nach dem Beispiel in der Abbildung 6.5 das Eintreten 
einer Limitation nach Abbau von 90% der verfügbaren und leicht abbaubaren Organik 
bedeuten (Abnahme von 5.-Ma-% auf 0,5 Ma.-%). 
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Abbildung 6.4: Zugehörigkeitsfunktionen der linguistischen Variablen in der Prämisse im biologischen 
Modell 
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Abbildung 6.5: Darstellung zur Definition des Begriffs "oTS-Gehalt" 
 
b) Wahrheitswert der Konklusion 
Zur der Bestimmung des Wahrheitswertes der Konklusion wurde das algebraische Produkt 
gewählt. Dieser Fuzzy-UND-Operator bildet den Wahrheitswert der Konklusion µy als 
Produkt der Wahrheitswerte der einzelnen Prämissen µxi:  
∏µ=µ
i
xiy  
Dieser Wahl liegt die Annahme zu Grunde, dass sich die Effekte der Einflussfaktoren auf die 
Folgerung überlagern. Dies wird am Beispiel von Wassergehalt und CO2-Konzentration 
erklärt. Bei niedrigen Wassergehalten sind weniger Oberflächen benetzt, damit kann sich 
unter sonst gleichen Bedingungen eine geringere Anzahl von Mikroorganismen erfolgreich 
ansiedeln. Das Gleiche ist der Fall beim optimalen Wassergehalt, aber zu hoher CO2-
Konzentration bzw. zu niedriger O2-Konzentration. Treten beide ungünstigen Bedingungen 
gleichzeitig auf, so wird die Population kleiner als bei nur einer ungünstigen Bedingung. 
Der Wahrheitswert der Konklusion µy wird als relative Abbauaktivität bezeichnet, die Werte 
zwischen 0 und 1 annehmen kann. 
 
c) Zugehörigkeitsfunktion der Konklusion  
Als Zugehörigkeitsfunktion wurde ein linearer Zusammenhang zwischen Zugehörigkeitsgrad 
und spezifische Abbauleistung angenommen (siehe Abbildung 6.7). Es gilt: 
1)m( max,oTSy =µ &  
Die maximale spezifische Abbauleistung  
min)kg/(kg1067,1m 5max,oTS
−⋅=&  
wurde aufbauend auf Erkenntnissen aus der Versuchsdurchführung wie in der Abbildung 6.6 
dargestellt bestimmt.  
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Annahmen: 
Wassergehalt   %.Ma40WGA −=  
Masse    kg600M A,M =  
CO2-Produktion  min/mol2,0N prod,2CO =&  
Kohlenhydratabbau  kg/mol3,33Y~ oTS/2CO =  
    2COB mol/kJ480h =∆  
Abbauleistung:  min/kg006,0
Y~
N
M
oTS/2CO
prod,2CO
oTS ==
&
&  
spezifische Abbauleistung: min)kg/(kg1067,1
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Abbildung 6.6: Bestimmung der maximalen spezifischen Abbauleistung 
 
d) Methode zur Defuzzyfizierung 
Bei der Defuzzyfizierung wird der kleinste scharfe Wert mit maximaler Zugehörigkeit 
genommen (Left-Max-Methode). Die Vorgehensweise wird aus der Abbildung 6.7 ersichtlich. 
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Abbildung 6.7: Zugehörigkeitsfunktion der Konklusion und Defuzzyfizierung im biologischen 
Teilmodell 
 
Aus Zugehörigkeitsfunktion und Defuzzyfizierungsmethode resultiert die folgende 
Berechnungsvorschrift für die spezifische Abbauleistung: 
max,oTSyoTS mm && ⋅µ=  
Aus der spezifischen Abbauleistung und der Masse der Trockensubstanz wird die 
Abbauleistung berechnet: 
 TSoTSoTS MmM ⋅= &&  
Die Abbildung 6.8 zeigt den gesamten Signalflussplan zur Bestimmung der biologischen 
Abbauleistung.   
yµ
y  
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Abbildung 6.8: Signalflussplan zur Bestimmung der biologischen Abbauleistung  
 
Nach der dargestellten Methode wird im Prozessmodell für alle Segmente die Abbauleistung 
bestimmt. Damit werden unterschiedliche Aktivitäten in einem nicht gradientenfreien 
Haufwerk berücksichtigt. Aus der Abbauleistung oTSM&  im Segment werden unter Annahme 
des Glukoseabbaus  
• die CO2-Produktion prod,2CON&  (nach Gl. 3.35), 
• die Wasserproduktion prod,WM&  (nach Gl. 3.37) und  
• die Wärmeproduktion prodQ&  (nach Gl. 3.30)  
berechnet. 
 
6.2.3 Physikalisches Teilmodell 
Dieser Teil des Prozessmodels verwendet bekannte, im Kapitel 3 bereits beschriebene 
physikalische Gesetze mit folgenden Aufgaben: 
a) Bilanzierung von Erhaltungsgrößen innerhalb eines Segmentes,  
b) Bestimmung von Stoff- und Enthalpieströmen zwischen benachbarten Segmenten, 
c) Bestimmung von Stoff- und Enthalpieströmen zwischen Gasraum und Umgebung 
und  
d) Bestimmung von Startwerten für die Bilanzierung nach einer Drehphase. 
  
a) Bilanzierung von Erhaltungsgrößen innerhalb eines Segmentes 
In jedem Rechenschritt werden folgende Bilanzen berechnet: 
• Massebilanz des feuchten Feststoffs, 
• Massebilanz für Wasser im feuchten Feststoff, 
• Stoffbilanz für CO2 in den Poren und  
• Wärmebilanz für den feuchten Feststoff. 
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Nach jeder Drehphase werden die Startwerte der Erhaltungsgrößen neu berechnet. Mit 
diesem Wert und der zeitlichen Veränderung der Erhaltungsgröße X wird der momentane 
Wert bestimmt: 
 ∫
=τ
τ⋅+=
t
to
0 dX)t(X)t(X   
 mit  t0 Zeitpunkt unmittelbar nach der letzten Drehphase 
 
Aus den Erhaltungsgrößen werden wiederum die für die Bestimmung der biologischen 
Abbauleistung erforderliche Inputdaten Temperatur, Wassergehalt, CO2-Konzentration und 
oTS-Gehalt berechnet. Die Temperatur wird nach Gleichung 3.56 aus der Änderung der 
inneren Energie berechnet. Dabei kann unter der Voraussetzung, dass Reaktor und 
Segment die gleiche Temperatur haben, auch die Wärmekapazität des Reaktors anteilig in 
jedem Segment berücksichtigt werden. Zur Berechnung der CO2-Konzentration ist die 
Angabe des Porenvolumens erforderlich. Dazu wird im Modell eine Porosität von 30 Vol.-% 
angenommen. 
 
b) Bestimmung von Stoff- und Enthalpieströmen zwischen benachbarten Segmenten 
Bei den Stoffströmen zwischen den Segmenten wird von einem gerichteten Strömungsfeld 
ausgegangen, d.h. jedes Segment hat genau einen Zu- und Abfluss. Für die Gasphase 
(Poren) wird vollständige Durchmischung angenommen, so dass der Abstrom die gleiche 
Beladung, Temperatur, Konzentration hat, wie innerhalb der Poren des Segments. Der 
Abfluss aus dem obersten Segment 10 ist der Zufluss zum Gasraum oberhalb des 
Haufwerks. 
 
c) Bestimmung von Strömen zwischen Gasraum und Umgebung 
Im Gasraum über dem Haufwerk wird die gleiche Temperatur wie im obersten Segment 10 
angenommen. Damit sind der zu- und abgeführte Wasserdampfstrom gleich. Dies gilt auch 
für den Enthalpiestrom. Bei dem CO2-Strom wird die Speicherwirkung des Luftvolumens 
berücksichtigt. 
 
d) Bestimmung von Startwerten nach einer Drehphase 
Wesentliches Element des Modells ist die Nachbildung des dynamischen Prozesses. Dabei 
werden drei durch die Reaktordrehung hervorgerufene Phänomene dargestellt: 
• Homogenisierung  des feuchten Feststoffs aus allen Segmenten  
• Vermischung der Porenluft und der Luft aus dem Gasraum sowie 
• Freilegung von abbaubarem Substrat.  
Bei der Homogenisierung von Feststoff wird die Material- und Wassermasse nach der 
Vermischung gleichmäßig im Haufwerk verteilt. Wegen der Masseerhaltung bei insgesamt n 
Segmenten 
∑
=
=
n
1i
vor,i,M0,M MM  bzw. ∑
=
=
n
1i
vor,i,W0,W MM   
gilt für das i-te Segment: 
n
M
M 0,M0,i,M =  bzw. n
M
M 0,W0,i,W =   
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Bei der Vermischung unterschiedlich temperierten Materialien gilt die Energieerhaltung für 
die innere Energie 
∑
=
++ =
n
1i
vor,i,RM0,RM UU  
Der Energieeintrag während der Reaktordrehung kann vernachlässigt werden. Die neue 
Temperatur der Mischung wird mit Hilfe der spezifischen Wärmekapazität bestimmt: 
R0,W0,MTS0,WW
0,RM
0 C)MM(cMc
U
+−⋅+⋅
=ϑ +  
Analog wird die neue CO2-Konzentration bestimmt. Es gilt der Erhaltungssatz für die 
Stoffmenge aus dem Gasraum und den Segmenten (Poren): 
∑
=
+=
n
1i
vor,i,2COvor,GR,2CO0,2CO NNN  
Vereinfachend wird angenommen, dass die Stoffmenge der Luft konstant ist: 
∑
=
+=
n
1i
i,LGR,LL NNN  
Dann beträgt die Konzentration nach der Reaktordrehung: 
 
L
0,2CO
0,2CO N
N
c =   
Die Freilegung von Substrat ist ein komplexes mechanisches Problem, das von vielen 
Faktoren, u.a. Materialeigenschaften und Reaktorgeometrie abhängt. Dabei sind die 
Materialeigenschaften, Verteilung, Bindung der Organik, nicht bekannt. In der Literatur 
konnten keine Ansätze zur Modellierung gefunden werden. Die Idee zur Modellierung der 
Substratfreilegung basiert auf folgenden, empirisch festgestellten Zusammenhängen: 
• Ein Teil des Substrates ist bereits zum Prozessstart verfügbar. 
• Die Substartfreilegung ist von der eingetragenen mechanischen Energie abhängig. 
Diese ist proportional zu der Anzahl der Umdrehungen. 
• Bei der Substratfreilegung liegt eine endliche Quelle vor. Mit steigender Gesamt-
zahl der Umdrehungen nimmt die freigelegte Masse pro Umdrehung ab.  
Die Aufgabe besteht im Definieren einer Verbindung zwischen der freigelegten oTS-Masse 
und der Anzahl der Umdrehungen als Arbeitshypothese für die Modellierung. Durch einen 
exponentiellen Abfall können diese Zusammenhänge wiedergegeben werden. Es wird 
folgender Ansatz für die Masse der bis zu einer bestimmten Gesamtanzahl von 
Umdrehungen (Umdr) freigelegten organischen Trockensubstanz gewählt: 
Ges,oTS
Umdrconst
A,oTSGes/oTSfreigelegt,oTS Me)1()Umdr(M ⋅⋅ξ−=
⋅−  (6.1) 
  mit  Ges,oTSM  insgesamt vorhandene, aber nur teilweise verfügbare oTS 
A,oTSGes/oTSξ   Anteil der bereits zu Prozessbeginn verfügbaren oTS an der 
Gesamt-oTS 
 
Die Abbildung 6.9 veranschaulicht den modellierten Verlauf der Organikmasse an Hand 
eines konkreten Beispiels. Die getroffenen Annahmen sind neben der Abbildung aufgeführt. 
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Es wird davon ausgegangen, dass der Reaktor alle 4 Stunden viermal gedreht wird. 
Dargestellt ist die nach Gleichung 6.1 berechnete oTS-Freilegung. Da der Reaktor nicht 
kontinuierlich gedreht wird, sind sprunghafte Änderungen im Verlauf erkennbar. Die Höhe 
dieser Stufen, also die pro Drehphase freigelegte Masse nimmt, wie oben gefordert, 
allmählich ab.   
Um die verfügbare Menge an organischer Trockensubstanz zu bestimmen, wird in dem 
Beispiel der Abbau als lineare Funktion der Zeit angenommen: 
 tM)t(M oTSAbbau,oTS ⋅= &  
  mit  constMoTS =&     
Aus der Anzahl der Umdrehungen U kann die effektive Drehzahl  
t
Umdrn eff =   
bestimmt werden. Dann gilt  
Ges,oTS
tnconst
A,oTSGes/oTSfreigelegt,oTS Me)1()t(M eff ⋅⋅ξ−=
⋅⋅−  
Die Masse der momentan verfügbaren organischen Trockensubstanz wird wie folgt 
bestimmt: 
  )t(M)t(MM)t(M Abbau,oTSfreigelegt,oTSGes,oTSA,oTSGes/oTSoTS −+⋅ξ=  
Aus der Darstellung in Abbildung 6.9 wird ersichtlich, dass unter den aufgeführten 
Annahmen die verfügbare Organikmasse bis zum Ende des zweiten Tages steigt und dann 
wegen der abnehmenden Freilegung sinkt. Zum Vergleich wurde der statische Betrieb ohne 
oTS-Freilegung angegeben. Nach 4 Tagen sind die verfügbare Organikmasse und damit 
auch der oTS-Gehalt im dynamischen Betrieb mehr als dreimal so hoch wie im statischen.  
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Abbildung 6.9: Zeitverlauf der oTS-Masse nach dem Modellansatz zur Freilegung 
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Nach diesem Modellansatz wird die Masse der organischen Trockensubstanz im i-ten 
Segment aus der Summe der bereits vorhandenen und während der Drehphase freigelegten 
oTS berechnet:   
n
MM
M
freigelegt,oTS
n
1i
vor,i,oTS
0,i,oTS
∆+
=
∑
=  
mit  vor,freigelegt,oTS0,freigelegt,oTSfreigelegt,oTS MMM −=∆  
 n: Anzahl der Segmente 
 
Hiermit sind alle Teile des physikalischen Modells formuliert, so dass im nächsten Schritt das 
Modell implementiert werden kann. 
 
6.3 Implementierung 
Das Prozessmodell wurde in der Simulationsumgebung SIMULINK des Softwarepaketes 
MATLAB umgesetzt. Das Prozessmodell wurde zusammen mit der im nächsten Kapitel 
vorgestellten Steuerungslösung implementiert. Die Abbildung 6.10 zeigt schematisch die 
Anordnung des Prozessmodells und seiner Umgebung. Im Handbetrieb, während der 
Erprobung, wird der Wirkungskreis der Steuerung aufgetrennt, in dem die Sollwertvorgaben 
nicht automatisch erfolgen.  
Die Versuchsparameter, dazu zählen auch die variablen Abfalleigenschaften Wasser- und 
Organikgehalt, werden zu Beginn der Simulationsrechnung vom MATLAB-Workspace 
übernommen. Diese Vorgehensweise ermöglicht eine einfache Variation von System-
parametern sowie die Automatisierung des Simulationsbetriebes. Ein Screenshot des 
Gesamtmodells befindet sich in der Anlage 7.  
 
PROZESSMODELL
Merkmalbildung/
 Auswertung
Steuerung
(Sollwertvorgabe)
Gesamtmodell (SIMULINK)
m
ws
Modellparameter:
Reaktoreigenschaften
Abfalleigenschaften
 (Materialmasse, Wasser-
 gehalt, oTS-Konz. usw..)
Vorgaben:
max. Behandlungszeit,
min. Aktivität beim Abbruch,
min Massereduktion, usw.
Steuerdatei (MATLAB)
FÜHRUNGSKOMPONENTE
Handbetrieb
Reaktor-Abfall-System
 
Abbildung 6.10: Schematische Darstellung des Gesamtmodells 
 
6.4 Erprobung 
6.4.1 Modellparameter 
Die Erprobung des Prozessmodells wurde unter Anwendung der in der Tabelle 6.1 
angegebenen Modellparameter durchgeführt. Für die Zuweisung von Werten für die 
Parameter stellen die bekannten Bedingungen aus den Versuchen die optimale Quelle dar.   
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Parameter für Reaktor Wert 
Reaktorvolumen 
Wärmekapazität des Reaktors  
3,2 m³ 
600 kJ/K 
Parameter für Abfall Wert 
Anfangs-Abfallmasse 
Anfangstemperatur  
Füllvolumen 
Porosität 
Zulufttemperatur vor/nach Vorwärmung 
relative Feuchte der kalten Zuluft 
spezifische Wärmekapazität der Trockensubstanz 
Anteil des zu Beginn verfügbaren oTS  
 an der leicht abbaubaren oTS 
600 kg 
20°C 
2 m³ 
30% 
20°C/20°C 
100% 
1,2 kJ/(kg K) 
50% 
 
Tabelle 6.1: Feste Modellparameter zur Erprobung des Prozessmodells 
 
Zum Nachweis der Eignung des Modells wurden acht Simulationsrechnungen durchgeführt. 
Diese werden mit E/1-E/8 gekennzeichnet. Die Berechnung erfolgte jeweils für 7 Tage, die 
Daten wurden alle 5 Minuten abgetastet und gespeichert. Ähnlich den realen Versuchen sind 
die Simulationsrechnungen in den Anlagen dokumentiert. In der Tabelle 6.2 sind die 
Inputvariablen und Modellparameter aufgeführt, die zwischen den einzelnen Rechnungen 
verändert wurden. Die Veränderungen einzelner Parameter sind durch Fettdruck hervor-
gehoben.  
 
Sim.- WGA ξoTS,A LW cCO2,zu neff* umdr**
Nr. [%] [%] [m³/h] [m³/(h m³)] [Vol.-%] [Umdr/h] [--]
E/1 40 10 3 1,5 0 1 4
E/2 40 10 3 1,5 0 0 0
E/3 40 10 3 1,5 0 1 12
E/4 40 10 3 1,5 0 0,125 1
E/5 40 10 4,5 2,25 0 1 4 * Drehzahl bezogen
E/6 40 10 3 1,5 10 1 4 auf die Gesamtzeit
E/7 30 10 3 1,5 0 1 4 ** Anzahl Umdrehungen
E/8 40 5 3 1,5 0 1 4 pro Drehphase
Zuluft Drehbewegung
zu,nass,LV&
 
Tabelle 6.2: Variation der Parameter in den Erprobungsrechnungen E/1-E/8 
 
6.4.2 Modellierter Prozessverlauf 
6.4.2.1 Gesamtverlauf 
Die Abbildung 6.11 zeigt den modellierten Verlauf der wesentlichen Prozessgrößen 
Ablufttemperatur, CO2-Produktion und Wasseraustrag für die Erprobungsrechnung E/1.  
Am Verlauf der Ablufttemperatur lässt sich ein schnelles Erwärmen des modellierten 
Systems erkennen. Dabei kann beim Übergang vom mesophilen in den thermophilen 
Temperaturbereich eine Abnahme der Änderungsgeschwindigkeit der Temperatur 
festgestellt werden. Dies ist auch am Verlauf der CO2-Produktion erkennbar. Nach der 
Erwärmung liegt die Ablufttemperatur leicht über dem optimalen Bereich und zeigt eine 
langsam fallende Tendenz. Die Abbildung 6.12 (links) zeigt den Verlauf der produzierte CO2-
Menge und der ausgetragenen Wassermasse. In der Abbildung 6.12 (rechts) ist die 
Entwicklung der Gesamtmasse und des Wassergehaltes dargestellt.   
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Abbildung 6.11: Simulierter Prozessverlauf (E/1) 
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Abbildung 6.12: Bilanzierte Prozessgrößen beim simulierten Prozessverlauf (E/1) 
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6.4.2.2 Biologisches Teilmodell 
Die Abbildung 6.13 zeigt einen Ausschnitt aus dem Verlauf von ausgewählten Aktivitäts-
faktoren und der relativen Aktivität im mittleren Segment 5 für die Erprobungsrechnungen 
E/1 und E/8. Beim letzteren wurde ein Material mit einem geringeren Anteil an abbaubaren 
organischer Trockensubstanz modelliert. Es ist ersichtlich, dass gegenüber von E/1 eine 
Limitation wegen oTS-Mangel auftritt. Dies führt zu einer sinkenden relativen Aktivität. Die 
Temperatur liegt in beiden Fällen über dem thermophilen Optimum. Es ist eine Pulsation des 
Temperaturfaktors wegen der Ausbildung und der schlagartigen Aufhebung der Temperatur-
gradienten über die 10 Segmente in den Drehphasen zu erkennen. Innerhalb des 
Ruheintervalls sinkt der Wert des Temperaturfaktors, da die Temperatur sich von dem 
thermophilen Optimum wegbewegt. 
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Abbildung 6.13: Aktivitätsfaktoren und relative Aktivität des Segmentes 5 (E/1 vs. E/8) 
 
6.4.2.3 Physikalisches Teilmodell 
a) Substratfreilegung 
Die Abbildung 6.14 zeigt den modellierten kumulierten Verlauf der freigelegten, verfügbaren 
und der bereits abgebauten Organik. Die zu Beginn des Versuches verfügbare Organik-
masse in Höhe von 18 kg wird im simulierten Prozessverlauf bereits nach 4 Tagen 
verbraucht. Etwa in dieser Zeit wird die anfangs nicht verfügbare aber leicht abbaubare 
Organik freigelegt, so dass keine Limitation auftritt.  
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Abbildung 6.14: Modellierte Freilegung von organischer Trockensubstanz (E/1) 
 
b) Verlauf der Temperatur 
Die Abbildung 6.15 zeigt den Verlauf der Temperatur in ausgewählten Segmenten sowie der 
Ablufttemperatur für einen Zeitabschnitt. Aus der Darstellung links wird der zeitliche Verlauf 
der Ausbildung des Temperaturgradienten sichtbar. Die Darstellung rechts gibt die 
Temperatur in Abhängigkeit von der Segmentnummer für das mittlere Ruheintervall an. Bei 
bekannter Ausdehnung der Segmente entspricht dies der Höhe des Haufwerks.  
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Abbildung 6.15: Ausbildung des Temperaturgradienten im simulierten Prozessverlauf (E/1) 
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c) CO2-Konzentration  
Die Abbildung 6.16 zeigt die CO2-Konzentration in ausgewählten Segmenten sowie im freien 
Gasraum über dem Haufwerk für einen Zeitabschnitt. Letztere Konzentration könnte in der 
Abluft am Austritt aus dem modellierten Reaktor gemessen werden. Wegen der Vermi-
schung mit Porenluft geringerer CO2-Konzentration ist diese Konzentration nach der 
Drehphase geringer als in dem Zeitpunkt davor.  
 
Bemerkung 
Nach der Drehphase herrscht in allen Poren und in dem Gasraum die gleiche Gas-
konzentration. Dies geht aus der Abbildung 6.16 nicht eindeutig hervor. Der Grund 
liegt darin, dass die in 5 Minuten-Abstand abgetasteten simulierten Prozessgrößen 
dargestellt werden. 
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Abbildung 6.16: Ausbildung des CO2-Konzentrationsgradienten im simulierten Prozessverlauf (E/1)) 
 
6.4.3 Vergleichende Analyse der Erprobungsrechnungen 
Die Simulationsrechnungen zur Erprobung des Modells können in drei Gruppen eingeteilt 
werden, wobei die Berechnung E/1 als Vergleich dient: 
• Modifikation der Reaktordrehung (E/2-E/4) 
• Modifikation der Belüftung (E/5-E/6) und 
• Untersuchung des Einflusses verschiedener Materialzusammensetzungen (E/7-
E/8). 
Die Verläufe der Simulationsrechnungen sind in der Anlage 7 dokumentiert. Die Tabelle 6.3 
gibt einen Überblick über die wesentlichen Leistungsdaten nach 7 Tagen, wie kumulierte 
CO2-Produktion und Wasseraustrag, Gesamtmasse sowie Wassergehalt. Die Stoffmenge 
und die Massen sind auch relativ zu dem Vergleichszustand E/1 angegeben.  
Zeitpunkte 
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Sim.- WGE
Nr. [mol] rel. [kg] rel. [kg] rel. [Ma.-%]
E/1 948 100% 129,8 100% 459 100% 28
E/2 597 63% 90,0 69% 503 110% 32
E/3 922 97% 131,9 102% 457 100% 27
E/4 850 90% 118,8 92% 471 103% 29
E/5 1.028 108% 148,4 114% 439 96% 25
E/6 930 98% 127,9 99% 461 100% 28
E/7 599 63% 79,3 61% 514 112% 22
E/8 600 63% 85,2 66% 508 111% 33
NCO2,prod MV MM,E
 
Tabelle 6.3: Ergebnisse der Erprobungsrechnungen 
 
Folgende Aussagen lassen sich bezüglich den einzelnen Veränderungen der Versuchs-
parameter treffen: 
 
Veränderung zu E/1 Wirkung 
keine Reaktordrehung 
(E/2)  
Im statischen Betrieb ist die CO2-Produktion niedriger, da die zu 
Beginn verfügbare Organikmasse verbraucht wird. Damit wird 
weniger Trocknungswärme produziert und demzufolge eine 
geringere Trocknungsleistung erreicht. 
längere Ruheintervallen 
(E/3) 
Längere Ruheintervalle bei gleicher Anzahl von Drehungen 
führen im betrachteten Zeitraum zu einer ähnlichen 
Trocknungsleistung.  
geringere Anzahl von 
Umdrehungen (E/4) 
Eine geringere Anzahl von Umdrehungen bei längeren 
Ruheintervallen führt zu einer merklichen Senkung der 
Trocknungsleistung.  
höhere Luftwechselzahl 
(E/5) 
Bei Erhöhung des Luftstromes ist die durchschnittliche 
Temperatur näher am Optimum, so dass die Abbauaktivität 
höher ausfällt. Dies führt trotz niedrigerer Ablufttemperatur zu 
einer höheren Trocknungsleistung. 
Umluftbetrieb (E/6) Bei der untersuchten CO2-Konzentration (10 Vol.-%) in der Zuluft tritt keine Limitation des biologischen Abbaus auf.  
geringerer 
Wassergehalt 
(E/7) 
Bei geringerem Anfangswassergehalt ist die biologische Aktivität 
von Beginn an limitiert. Damit ist die Trocknungsleistung 
geringer. Da jedoch weniger Wasser zu verdunsten ist, kann die 
Prozesszeit verkürzt werden. 
geringerer oTS-Gehalt 
(E/8) 
Ist der abbaubare Organikgehalt geringer, so kommt es im 
betrachteten Zeitraum zu einem fast vollständigen Erliegen des 
Prozesses. Dadurch fällt die durchschnittliche Trocknungs-
leistung deutlich geringer aus. 
 
Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass das Modell die wesentlichen Eigen-
schaften des realen Systems wiedergibt und sich damit zur Anwendung als Experimentier- 
und Entwicklungsbasis eignet. 
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7 Entwicklung der Steuerungslösung 
7.1 Vorgehensweise 
Ein wesentliches Ziel der vorliegenden Arbeit besteht darin, auf Grundlage des 
Expertenwissens zur biologischen Trocknung im Drehrohrreaktor ein Konzept zur 
automatischen Steuerung zu entwickeln und umzusetzen. Als methodischer Ansatz wurde 
die Klassensteuerung mit Fuzzy-Logik gewählt (siehe Kapitel 2.3.1). In drei Versuchsreihen 
wurde das zu Beginn nicht vorhandene Wissen über den Prozess und zu seiner Führung 
erarbeitet. Mit Abschluss der experimentellen Arbeiten konnte ein Stand erreicht werden, der 
die sichere Führung des Prozesses unter manuellen Sollwertvorgaben ermöglicht. Damit ist 
die Grundvoraussetzung zur Umsetzung des methodischen Ansatzes geschaffen worden.   
In diesem Kapitel soll in einem ersten Schritt das Expertenwissen nach Gesichtspunkten 
einer maschinellen Umsetzbarkeit ausgewertet und systematisiert werden. Entsprechend 
den Ausführungen im Kapitel 2.3.2 sind aus dem vorhandenen Wissen strukturelle 
Informationen abzuleiten, die die Steuerungsentwicklung erheblich vereinfachen. Dabei 
werden die folgenden Schwerpunkte untersucht: 
• Erkennung von wesentlichen Prozessvariablen zur Beschreibung der Situation (s),  
• Bildung von Merkmalen aus den Prozessvariablen (mK, mS),   
• Erkennung von möglichen Situationsklassen und den Struktur des Merkmalraumes 
zur Beschreibung der Situationsklassen, sowie 
• Auswertung der Handlungen. 
Im konkreten Fall wurden sechs Schritte der Entscheidungsfindung herausgearbeitet. Diese 
sind in der Abbildung 7.1 mit den Ziffern 1-6 bezeichnet und werden nachfolgend vorgestellt.  
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Abbildung 7.1: Struktur der Steuerungslösung  
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Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird zur Klassensteuerung der biologischen Trocknung 
im Drehrohrreaktor ein Erkennungsschritt mit drei parallel arbeitenden Klassifikatoren 
vorgeschlagen und umgesetzt (siehe Abbildung 7.1). Als Ergebnis des ersten 
Arbeitsschrittes Erkennung wird die Prozesssituation aus den Ergebnissen der Klassifikation  
• der Prozessphase 
• des aktuellen Prozesszustandes und 
• der Materialeigenschaften 
zusammengesetzt.  
   
7.2 Nachbildung der Entscheidungsfindung 
7.2.1 Prozessvariablen und Merkmale 
Im Rahmen der Versuchsdurchführung sowie der Auswertung und des Vergleichs der 
Ergebnisse konnten die wichtigsten Prozessvariablen zur Führung der biologischen 
Trocknung identifiziert werden. Diese sind in der Abbildung 7.2 den Gliedern des 
Wirkungskreises bei der manuellen Prozessführung zugeordnet. Die für die Prozessführung 
wichtigsten Größen wurden in der Abbildung durch Fettdruck hervorgehoben.  
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Abbildung 7.2: Prozessvariablen der biologischen Trocknung im Drehrohr 
 
Für die Systematisierung werden die Prozessvariablen in die folgenden drei Gruppen 
eingeteilt: 
Als primäre Messgrößen werden der Zuluftvolumenstrom, die Ablufttemperatur und die 
Abluftzusammensetzung (CO2-Konzentration) definiert. Auch andere Gaskomponenten 
(Sauerstoff, Kohlenwasserstoffe) sind zur Erkennung von Situationen mit Prozesshemmung 
(z.B. Sauerstofflimitation) bedeutsam. Mit den Eigenschaften des entstehenden Abluft-
kondensates lassen sich zu Beginn der Behandlung Aussagen zur Materialbeschaffenheit 
ableiten. 
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Mit den aufbereiteten Messdaten werden die wesentlichen Merkmale zur Erkennung der 
aktuellen Situation gebildet. Diese sind 
• die Abluft- und die daraus gebildete Trendtemperatur (d.h. die Ablufttemperatur 
unmittelbar nach einer Drehphase, siehe Kapitel 5.4.1.2),  
• die biologische Aktivität (CO2-Produktion) durch Ausfiltern der durch 
Volumenstromänderung und Reaktordrehung verursachten Effekte (siehe Kapitel 
5.4.1.3), und 
• die Wasserverdunstung, gebildet aus der Ablufttemperatur und dem Volumenstrom 
(siehe Kapitel 5.4.1.5).  
Mit den durchgeführten Versuchen konnte gezeigt werden, dass die Reaktionen des  
Reaktor-Abfall-Systems nach Eingriffen dominant von der Beschaffenheit der 
Reaktionsmasse bestimmt werden. Die Zuordenbarkeit der Reaktionsmasse zu Material- 
oder Verhaltensklassen wird entscheidend zur Qualität der notwendigen Handlungen 
beitragen. Signifikante Eigenschaften des Materials sind: 
• das biologischen Potential (nutzbare biologische Aktivität) und  
• der Wassergehalt. 
Als primäre Handlungsmöglichkeiten stehen der Zuluftvolumenstrom sowie der Zeitpunkt und 
die Anzahl der Drehungen in einer Drehphase zur Verfügung. Je nach Prozessgestaltung 
können zu trockene Materialchargen im Reaktor befeuchtet werden. Die Zusammensetzung 
der Zuluft kann über das Umluftverhältnis variiert werden. Solange die zu behandelnde, 
vorgegebene Materialmasse umgesetzt wird, können die Häufigkeit des Materialwechsels 
und die Masse pro Charge verändert werden. 
 
7.2.2 Erkennung von Prozessphasen 
7.2.2.1 Einteilung  
Die biologische Trocknung ist, wie im Zusammenhang mit den Versuchen herausgearbeitet 
werden konnte, in charakteristische Prozessphasen aufzuteilen. Notwendigerweise sind 
dabei zwei Ebenen zu definieren. Die Ebene der globalen Phasen beschreibt die Aufteilung 
des Gesamtprozesses. Die Ebene der lokalen Phasen wird innerhalb der globalen Phasen 
zur Charakterisierung von zeitlich begrenzten Prozessabschnitten eingeführt. Die Aufgabe 
besteht in der zeitgleichen Zuordnung der aktuellen Prozesssituation zu den globalen und 
lokalen Phasen. Dazu sind Merkmale notwendig, die zwischen kurz- und langfristigen 
Entwicklungen unterscheiden können.   
 
7.2.2.2 Globale Phasen 
Nach der theoretischen Analyse des Prozesses in Kapitel 3.2.3.7 wurde bei Betrachtung der 
gesamten Prozesszeit das Auftreten von vier Phasen der biologischen Trocknung erkannt. 
Die globalen Phasen, d.h. die Start-, Aufheiz-, Trocknungs- und Abkühlphase, werden 
nachfolgend mit den Ziffern 1-4 bezeichnet. Sie können mit zwei Merkmalen: 
• einer charakteristischen Temperatur ϑ  und  
• ihrer Änderungsgeschwindigkeit t∆ϑ∆   
beschrieben werden. Dies wird in der Abbildung 7.3 verdeutlicht; links ist ein typischer 
Temperaturverlauf dargestellt, rechts die zugehörige Trajektorie im zweidimensionalen 
Merkmalsraum.  
Die Merkmale werden bei der Auswertung des Expertenwissens als linguistische Variablen 
aufgefasst. Die Werte der linguistischen Variabeln sind verbale Aussagen über bestimmte 
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Bereiche der scharfen Werte. Die Temperatur wird in zwei unscharfe Bereiche geteilt, die mit 
den linguistischen Konstanten gut und kalt bezeichnet werden. Im Bereich gut befindet sich 
das Zielgebiet der Trocknung, das durch hohe biologische Aktivität und ebenfalls hohe 
Trocknungsleistung gekennzeichnet ist. Die Änderungsgeschwindigkeit der Temperatur wird 
in drei Bereiche negativ, zero und positiv eingeteilt. Mit diesen linguistischen Werten wird die 
Entwicklung der Temperatur wiedergegeben, die eine fallende, gleich bleibende bzw. 
steigende Tendenz aufweisen kann. In der Abbildung 7.3 (rechts) sind scharfe Werte als 
Bereichsgrenzen eingezeichnet.  
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Abbildung 7.3: Erkennung der globale Prozessphasen der biologischen Trocknung 
 
Zur eindeutigen Zuordnung der vier globalen Phasen werden für die 2x3 Teilbereiche des 
Merkmalraumes 6 Regeln benötigt. In der Tabelle 7.1 ist die vollständige Regelbasis der 
Zuordnung angegeben. Dabei sind die Regeln in der WENN-DANN-Form wie folgt formuliert: 
Regel 1:  WENN ϑ  = kalt UND t∆ϑ∆  = zero  DANN Phase = Startphase (1) 
Regel 2:  WENN ϑ  = kalt UND t∆ϑ∆  = positiv  DANN Phase = Aufheizphase (2) 
usw.      
Regel Phase Nr.
1 kalt zero Startphase 1
2 kalt positiv Aufheizphase 2
3 gut zero Trocknungsphase 3
4 gut positiv Trocknungsphase 3
5 gut negativ Abkühlphase 4
6 kalt negativ Abkühlphase 4
WENN DANN
t/∆∆ϑϑ
 
Tabelle 7.1: Regelbasis zur Beschreibung der globalen Phasen 
 
Es ist ersichtlich, dass hohe gleich bleibende oder steigende Temperaturen die zu 
erreichende Trocknungsphase markieren (Regel 3 und 4). 
Als charakteristische Temperatur eignet sich  
a) die Ablufttemperatur bzw.  
b) die daraus gebildete Trendtemperatur.  
In der Abbildung 7.4 werden am Beispiel des Versuches I/7 auf dieser Basis zwei geeignete 
Merkmalpaare dargestellt.  
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a) Ablufttemperatur 
Bei der Auswertung der Ablufttemperatur ist eine Vorbereitung der Messwerte, die in 
Minutentakt gemessen werden, notwendig. Mit der Bildung eines gleitenden Mittelwertes 
(GMW) können einerseits Schwankungen der Messwerte (zufällige Messfehler) 
ausgeglichen werden, andererseits wird die Wirkung einer Drehphase durch Einbruch der 
Ablufttemperatur vergleichmäßigt. Der gleitende Mittelwert mit einseitigem Zeithorizont der 
Länge τ wie folgt gebildet: 
 
τ
ϑ
=ϑ
∑
τ−=
t
ti
GMW
)i(
)t(   
mit  min30=τ  
und Tkt ⋅=   
T : Abtastzeit (1 min) 
Damit wird dem aktuellen Zeitpunkt der Mittelwert der Messwerte aus den letzten τ 
Zeiteinheiten zugeordnet. 
Die Änderungsgeschwindigkeit der Temperatur wird in einem Zeitfenster der Länge t∆  als 
Differentenquotient gebildet: 
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Die Länge des Zeitfensters t∆  ist nicht an die Fensterlänge τ der Mittelwertbildung 
gebunden. Bei der Bildung der Temperaturänderung ist darauf zu achten, dass die 
betrachtete Zeitspanne deutlich größer ist als ein Ruheintervall, damit nicht die kurzfristigen 
(hier lokalen) tendenzielle Veränderungen der Ablufttemperatur dominieren. Andererseits 
darf die Zeitspanne nicht zu lang sein, sonst werden Veränderungen verzögert erkannt. 
Verglichen mit der Gesamtzeit des Prozesses von einigen Tagen und mit der Länge der 
variablen Ruheintervalle von wenigen Stunden ist eine Zeitspanne 6-12 Stunden 
ausreichend. In der Abbildung 7.4 ist die Temperaturänderung (GMW Änderung) bei t∆ = 6 h 
dargestellt. 
 
b) Trendtemperatur 
Eine andere Möglichkeit besteht darin, die Trendtemperatur als Grundlage zur Bestimmung 
der globalen Phasen anzuwenden. Im Kapitel 5.4.1.2 wurde festgestellt, dass die kurz nach 
einer Drehphase gemessene Ablufttemperatur in guter Näherung die mittlere 
Materialtemperatur wiedergibt. Der Verlauf für den Versuch I/7 ist in der Abbildung 7.4 
dargestellt. Damit steht je nach Häufigkeit der Drehphasen eine unterschiedliche Anzahl von 
Stützpunkten zur Auswertung zur Verfügung. Bei regelmäßigen Drehungen, spätestens alle 
6-8 Stunden, kann ein linearer Verlauf der mittleren Materialtemperatur zwischen den 
bekannten Werten in den Stützpunkten angenommen werden. Die aus diesem Verlauf 
gebildete Temperaturänderung ( t∆ = 6 h) stimmt für den Versuch I/7 an den Tagen 3-6 mit 
dem Verlauf der aus der geglätteten Ablufttemperatur gebildeten Änderung (GMW 
Änderung) gut überein. Der Unterschied an den ersten beiden Tagen kommt wegen der 
langen Ruheintervalle und damit der geringen Anzahl der Stützpunkte in der Aufheizphase 
zu Stande.  
Bei der Anwendung der Trendtemperatur zur online Erkennung der Prozessphase ist zu 
beachten, dass zwischen der letzten Drehphase und dem aktuellen Zeitpunkt keine 
Temperatur bekannt ist. In diesem Falle kann z.B. eine Extrapolation zur näherungsweisen 
Bestimmung des aktuellen Wertes angewandt werden.  
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Abbildung 7.4: Merkmale zur Bestimmung der globalen Prozessphasen (Versuch I/7) 
 
Zum Vergleich wurde in die Abbildung 7.4 die durch bereichsweise Linearisierung 
( t∆ = 20 min, siehe Kapitel 5.4.1.2) gebildete Temperaturänderung (Ablufttemp. Änderung) 
dargestellt. Aus dem Vergleich der Verläufe der Temperaturänderungen wird ersichtlich, 
dass die im kurzen Zeitfenster gebildeten Werte sehr starken Schwankungen unterliegen 
und damit zur Beschreibung von globalen Phasen ungeeignet sind.  
Für die weiteren Betrachtungen zu den globalen Phasen wurden als Merkmale die geglättete 
Ablufttemperatur und ihre Änderung über 6 Stunden ausgewählt. Anhand der Verläufe von 
Temperatur und Temperaturänderung werden die unscharfen Bereiche der linguistischen 
Konstanten parametriert (siehe Abbildung 7.5): 
• Als gut wird der Temperaturbereich oberhalb von 50°C bezeichnet, da hier eine 
gute Trocknungsleistung erreicht werden kann (Prozessziel).  
• Der Bereich unterhalb von 40°C wird kalt genannt. Dieser sollte wegen der 
Prozessökonomie (Forderung von kurzer Behandlungszeit) sowohl am 
Prozessanfang als auch am Ende schnell durchschritten werden. 
Für die zur Beschreibung der Temperaturänderung verwendeten drei linguistischen 
Konstanten wurden folgende Festlegungen getroffen:  
• Eine eindeutige Erwärmung tritt bei Werten oberhalb von 0,5 K/h auf (positiv).  
• Mit fortschreitender Prozesszeit kommt es zu einer Verringerung der biologischen 
Aktivität und zur Senkung der Temperatur. Die Gründe dafür sind die wegen der 
Trocknung eintretende Wasserlimitation und der Verbrauch von leichtabbaubarer 
Organik. Diese natürliche Tendenz wird dadurch beachtet, dass das Zentrum des 
mittleren Bereichs (zero) bei -0,3 K/h liegt.  
• Unterhalb von -1,3 K/h liegt eine eindeutige Abkühlung vor (negativ).  
gut 
1 2 3 
kalt 
positiv
negativ
4 
zero
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Die unscharfen Bereiche der linguistischen Konstanten wurden in der Abbildung 7.4 markiert. 
Unter Verwendung der Regel nach Tabelle 7.1 können die globalen Prozessphasen 1-4 
bestimmt werden. Bezüglich der Startphase (1) ist zu bemerken, dass in den ersten 6 
Stunden des Versuches der Wert der Änderung noch fehlt. In der automatischen Steuerung 
kann in diesem Fall ein sicherer Wert (z.B. 0 K/h) angenommen werden. Die ersten Werte 
der Temperaturänderung liegen oberhalb von +1 K/h, so dass nach deren Erscheinen sofort 
der Übergang zur Aufheizphase (2) erfolgt.    
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Abbildung 7.5: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der globalen Phasen 
 
7.2.2.3 Lokale Phasen während der Erwärmung 
In der Aufheizphase zu Beginn des Prozesses soll es zu einer starken Erwärmung des 
Materials kommen. Einerseits läuft die biologische Trocknung bei hohen Temperaturen 
effektiver, andererseits sind hohe Temperaturen zur gleichzeitigen Hygienisierung des 
Materials von Bedeutung. Für die Erwärmung aus einem Startzustand nahe der 
Umgebungstemperatur auf eine optimale Arbeitstemperatur bei etwa 60°C ist ein mehrfacher 
Populationswechsel der Mikroorganismen erforderlich (siehe Abbildung 7.6, links). Dabei ist 
der Übergang von mesophilen zu thermophilen Mikroorganismen von großer Bedeutung. Im 
Übergangsbereich zwischen den Temperaturoptima der mesophilen und thermophilen 
Mikroorganismen ist ein temporärer Einbruch der biologischen Aktivität, d.h. der CO2-
Produktion, festzustellen (siehe Kapitel 5.4.1.3). Diese biologisch bedingte Änderung der 
Geschwindigkeit der Erwärmung ist bei der Steuerung des Prozesses zu beachten. Wichtig 
ist die richtige Interpretation der gemessenen Größen im Übergangsbereich. Dabei sollte 
darauf geachtet werden, dass eine Leistungsminderung infolge des Populationswechsels 
nicht mit einer Limitation aufgrund von Wasser- oder Sauerstoffmangel verwechselt wird.  
Der Erwärmungsvorgang, der im Wesentlichen mit der globalen Aufheizphase und dem 
Anfang der Trocknungsphase übereinstimmt, lässt sich mit Hilfe des Temperatur- oder 
Aktivitätsverlaufes in lokale Phasen unterteilen. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit werden 
vier Phasen der Erwärmung unterschieden, die in Anlehnung an die dort aktiven 
Mikroorganismen benannt werden: psychrophile Phase, mesophile Phase, 
Übergangsbereich und thermophile Phase. Sie werden mit 2.0-2.3 nummeriert, wobei die 
erste Ziffer auf die globale Aufheizphase, hier die Phase 2, hindeutet. Die psychrophile 
Phase erhält die lokale Nummer 0. Sie tritt nicht immer auf, insbesondere dann nicht, wenn 
während der Sammlung und Lagerung der Abfälle bereits Abbaureaktionen mit 
Wärmeproduktion begonnen haben. Eine fünfte Prozessphase beschreibt die Situation, 
wenn der mesophile-thermophile Übergang nicht gelingt oder, bezogen auf die Prozesszeit, 
zu lange dauert. Diese Phase wird Störung genannt und mit 2.4 in der Abbildung 7.6 (Mitte) 
dargestellt. 
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Abbildung 7.6: Lokale Prozessphasen während der Erwärmung 
 
Zur Beschreibung der lokalen Phasen während der Erwärmung werden die Ablufttemperatur 
und ihre Änderung als Merkmale verwendet. Wegen der kurzen Aufheizzeit von 1-1,5 Tagen 
gäbe es für die Anwendung der Trendtemperatur nur wenig Stützpunkte. Die Temperatur 
wird in vier unscharfe Bereiche geteilt, die mit den linguistischen Werten psychro, meso, 
Übergang und thermo bezeichnet werden. Die Änderungsgeschwindigkeit der Temperatur 
wird in zwei Bereiche eingeteilt. Als negativ wird eine eindeutig fallende Tendenz bezeichnet. 
Langsam fallende bis steigende Tendenzen werden durch die linguistische Konstante nicht 
negativ abgedeckt. Diese sind in der Abbildung 7.6 (rechts) mit den mittleren Werten der 
Bereichsgrenzen dargestellt. 
Die Tabelle 7.2 gibt die Regelbasis zur Bestimmung der lokalen Phasen während der 
Erwärmung an. Die Regeln 1-4 geben den idealen Ablauf mit nicht negativen Änderungen 
der Temperatur wieder. Mit den Regeln 5 und 6 bzw. 7 und 8 wird die eindeutig abnehmende 
Temperatur (negativ) bei unterschiedlichen Temperaturen unterschiedlich bewertet. 
Während bei niedrigen Temperaturen dies toleriert werden kann, liegt im Übergangsbereich 
oder darüber bei einer Auskühlung eine Störungssituation vor.  
 
Regel Phase Nr.
1 psychro nicht neg. psychrophile Ph. 2.0
2 meso nicht neg. mesophile Ph. 2.1
3 Überg. nicht neg. Übergangsphase 2.2
4 thermo nicht neg. themophile Ph. 2.3
5 psychro negativ psychrophile Ph. 2.0
6 meso negativ psychrophile Ph. 2.0
7 Überg. negativ Störung 2.4
8 thermo negativ Störung 2.4
DANNWENN
t/∆∆ϑϑ
 
Tabelle 7.2: Regelbasis zur Beschreibung der lokalen Phasen während der Erwärmung 
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Abbildung 7.7: Lokale Prozessphasen während der Erwärmung (Versuch I/7) 
 
Die Abbildung 7.7 zeigt die Verläufe der Ablufttemperatur und ihrer 
Änderungsgeschwindigkeit in den ersten beiden Tagen des Versuches I/7. Die Einteilung 
des Temperaturbereichs in vier unscharfe Bereiche geht aus der Abbildung 7.8 (links) 
hervor. Zur Beschreibung der Temperaturänderung wurden zwei linguistische Konstanten 
gewählt. Die primäre Aufgabe liegt in der Unterscheidung zwischen einem normalen Verlauf 
und einer Störung. Liegt die Temperaturänderung unter -1K/h, so liegt eine eindeutige 
Abkühlung vor. Dieser Zustand wird mit der Konstante negativ beschrieben. Alle anderen 
Änderungen werden nicht negativ bezeichnet. Die Abgrenzung zwischen den beiden 
Bereichen wurde unter dem Wert Null gewählt, damit nur eindeutig schlechte Tendenzen der 
Störungssituation zugeordnet werden (siehe Abbildung 7.8, rechts). Die unscharfen Bereiche 
der linguistischen Konstanten wurden in der Abbildung 7.7 markiert. Unter Verwendung der 
Regel nach Tabelle 7.2 können die Prozessphasen bestimmt werden.  
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Abbildung 7.8: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der lokalen Phasen der 
Erwärmung 
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Einschränkend ist bezüglich der Anwendung der Ablufttemperatur und ihrer Änderung ist 
festzuhalten, dass im dynamischen Reaktor die Ablufttemperatur durch die Belüftung stark 
beeinflusst werden kann. Aus diesem Grund empfiehlt sich bei dem vorgestellten 
Klassifikator die Vorgabe eines festen Volumenstromwertes während der Erwärmung.    
 
7.2.2.4 Lokale Phasen innerhalb eines Ruheintervalls 
Bei der Untersuchung zum Einfluss der Materialbewegung auf die biologische Aktivität im 
Kapitel 5.4.1.4 wurde ein lokaler Phasencharakter zwischen den Drehphasen aufgedeckt. 
Darauf wurde eine Modellvorstellung zur Beschreibung des Prozesses innerhalb eines 
Ruheintervalls entwickelt. Die auftretenden Phasen wurden in Anlehnung an das mikrobielle 
Wachstum Lag-, exponentielle, stationäre und letale Phase genannt. Diese Phasen treten 
mehr oder minder ausgeprägt während der gesamten Behandlung zyklisch auf. Um die 
Unabhängigkeit von den bisherigen Phasen auszudrücken, wurden sie bereits im Kapitel 
5.4.1.4 mit den Ziffern I-IV bezeichnet.  
Das Ziel der Erkennung dieser Phasen ist 
• die Beurteilung der Effekte der vorangegangenen Drehphase (Homogenisierung, 
Substratfreilegung) und  
• die Bestimmung des Zeitpunktes für die nächste Drehphase. 
Die Merkmale zur Beschreibung dieser lokalen Phasen werden aus der ermittelten CO2-
Produktion abgeleitet. Um die Veränderung gegenüber dem Zustand vor der Reaktordrehung 
zu bestimmen, wird das Merkmal relative CO2-Produktion eingeführt. Diese wird als Quotient 
aus dem aktuellen und dem letzten Wert der CO2-Produktion vor der Reaktordrehung 
definiert:  
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Das behandelte Material stellt ein zeitvariantes, dynamisches System dar, das wegen der 
Wasserverdunstung und dem Organikabbau durch ständig sich verändernde, in der 
Gesamtentwicklung sich verschlechternde biologische Eigenschaften gekennzeichnet ist. 
Daher ist eine maximale Erhöhung der CO2-Produktion nach einer Drehphase um den 
Betrag 2CON&∆  unterschiedlich zu bewerten, je nach dem ob dieser von einer großen oder 
kleinen Aktivität ( vor,2CON& ) aus erreicht wurde. Die Abbildung 7.9 zeigt ein Beispiel für 
unterschiedliche relative Aktivitäten bei identischer Erhöhung der CO2-Produktion. Die 
Drehphase vor dem Ruheintervall j ist als erfolgreicher zu bezeichnen als die vor dem 
Intervall i. Durch Anwendung des Quotienten können nicht nur unterschiedlich aktive 
Ruheintervalle einer Charge, sondern auch Intervalle verschiedener Chargen miteinander 
verglichen werden. Dies wird durch die Masseunabhängigkeit des Merkmals ermöglicht. 
 
 
- 171 - 
t
Ruheintervall i
... 2CO
N∆ &
2CON&
Ruheintervall j
i,vor,2CON&
j,vor,2CON&
t
...
j,2COr
2COr
vor,2CO
2CO
2CO N
)t(N∆)t(r
&
&
=
i,2COr
2CON∆ &
 
Abbildung 7.9: Bestimmung der relativen CO2-Produktion 
 
Als zweites Merkmal wird die Änderung der spezifischen CO2-Produktion verwendet. Diese 
wird aus der Änderung der CO2-Produktion durch Normierung auf die Anfangsmasse des 
Materials gebildet: 
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Die Normierung ermöglicht es erneut, verschiedene Versuche miteinander zu vergleichen.   
Die Abbildung 7.10 zeigt für einen Ausschnitt des Versuches I/6 die berechnete CO2-
Produktion und seine Änderung (links) sowie die aus ihnen gebildeten Merkmale relative 
CO2-Produktion und Änderung der spezifischen CO2-Produktion (rechts). Vor der markierten 
ersten Drehphase i lag die CO2-Produktion bei 0,094 mol/min. Nach dem Drehen steigt der 
Strom zunächst auf 0,109 mol/min und erreicht sein Maximum bei 0,143 mol/min. Gegenüber 
dem letzten Wert vor der Drehung entspricht dies einem Zuwachs um 16% bzw. 52%. Die 
Änderung der spezifischen CO2-Produktion wird aus der Änderung der CO2-Produktion für 
die Inputmasse des Versuches (532 kg, siehe Tabelle 5.10) berechnet. In der Abbildung 7.10 
rechts wird sie mit der Einheit (mol/(min Mg))/h angegeben. 
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Abbildung 7.10: Merkmale zur Beschreibung der Prozessphasen innerhalb eines Ruheintervalls 
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Abbildung 7.11: Lokale Prozessphasen innerhalb eines Ruheintervalls 
 
In der Abbildung 7.11 (links) wird der typische Verlauf der relativen CO2-Produktion 
dargestellt. Rechts ist die Trajektorie im zweidimensionalen Merkmalsraum angegeben. Die 
relative CO2-Produktion wird in vier unscharfe Bereiche eingeteilt, die mit den linguistischen 
Konstanten negativ, zero, klein und groß bezeichnet werden. Die Änderung der spezifischen 
CO2-Produktion wird in die Bereiche negativ, zero und positiv aufgeteilt, womit erneut eine 
fallende, gleich bleibende oder steigende Entwicklung beschrieben wird. Wie in den 
vorangegangenen Darstellungen sind in der Abbildung die mittleren Werte als 
Bereichsgrenzen eingezeichnet. 
Bei der Aufstellung der Regelbasis ist zu beachten, dass die gleiche Wertekombination der 
Merkmale am Anfang und am Ende des Ruheintervalls auftreten kann. Dieser ist jedoch 
unterschiedliche Bedeutung zuzuordnen. Deshalb wird die Regelbasis bestehend aus 
3x4=12 Grundregeln durch Auswertung der Vorgängerphase erweitert. Die vollständige 
Drehphase i Drehphase i+1 Drehphase i Drehphase i+1 
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Regelbasis ist in der Tabelle 7.3 angegeben. Beispielsweise wird die Situation, 
gekennzeichnet durch die Merkmalskombination negativ-negativ, beim Auftreten in der 
ersten Lag-Phase weiterhin zu der Lag-Phase zugeordnet, während sie ausgehend von allen 
anderen Phasen zu der letalen Phase wird (siehe Regeln 1a und 1b).       
 
Regel Vorgänger Phase Nr.
1a negativ negativ Lag-Ph. Lag-Ph. I
1b negativ negativ alle andere letale Ph. IV
2a negativ zero Lag-Ph. Lag-Ph. I
2b negativ zero alle andere letale Ph. IV
3a negativ positiv letale Ph. letale Ph. IV
3b negativ positiv alle andere exponentielle Ph. II
4a zero negativ Lag-Ph. Lag-Ph. I
4b zero negativ alle andere letale Ph. IV
5a zero zero Lag-Ph. Lag-Ph. I
5b zero zero letale Ph. letale Ph. IV
5c zero zero alle andere stationäre Ph. III
6 zero positiv alle exponentielle Ph. II
7a klein negativ Lag-Ph. Lag-Ph. I
7b klein negativ alle andere letale Ph. IV
8a klein zero Lag-Ph. Lag-Ph. I
8b klein zero letale Ph. letale Ph. IV
8c klein zero alle andere stationäre Ph. III
9 klein positiv alle exponentielle Ph. II
10 groß negativ alle stationäre Ph. III
11 groß zero alle stationäre Ph. III
12 groß positiv alle stationäre Ph. III
DANNWENN
2COr t/n 2CO ∆∆ &
 
Tabelle 7.3: Regelbasis zur Beschreibung der lokalen Phasen innerhalb eines Ruheintervalls 
 
Die Abbildung 7.12 zeigt für einen Ausschnitt aus dem Versuch I/6 die Verläufe der 
Merkmale relativen CO2-Produktion und Änderung der spezifischen CO2-Produktion. Rechts 
und links sind die unscharfen Bereiche der beiden Merkmale angegeben. Die gewählten 
Zugehörigkeitsfunktionen gehen aus der Abbildung 7.13 hervor. Mit Verwendung der 
Regelbasis aus Tabelle 7.3 können die Prozessphasen in der Abbildung 7.12 identifiziert 
werden. Während im ersten dargestellten Ruheintervall über 50% Zuwachs festgestellt 
werden konnte, lag dieser bei den beiden anderen bei etwa 15%. Bei den ersten beiden 
wurde die nächste Drehphase eingeleitet bevor die relative CO2-Produktion den Wert Null 
erreicht hat. Im dritten Intervall waren nach eindeutigem Eintreten der letalen Phase noch 
etwa 7 Stunden vergangen, bis die nächste Drehphase eingeleitet wurde. Auf Grundlage der 
Kenntnis dieser Phasen kann eine Strategie zur Bestimmung des Zeitpunktes der nächsten 
Drehphase aufgestellt werden. Gedreht werden soll, wenn 
• die letale Phase (IV) erreicht wurde, oder 
• eine vorgegebene, maximale Länge des Ruheintervalls erreicht wurde. 
 
 
 
 
- 174 - 
 
 
-0,2
-0,1
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
50 55 60 65 70 75 80 85 90
Zeit [h]
St
of
fs
tr
om
ve
rh
äl
tn
is
 [-
-]
-0,05
0,00
0,05
0,10
0,15
St
of
fs
tr
om
än
de
ru
ng
 [(
m
ol
/(m
in
 M
g)
)/h
]
rel. CO2-Produktion spez. CO2-Produktion Änderung  
Abbildung 7.12: Lokale Prozessphasen innerhalb von Ruheintervallen (Versuch I/6) 
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Abbildung 7.13: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der lokalen Phasen 
innerhalb eines Ruheintervalls 
 
7.2.2.5 Gesamtdarstellung der Prozessphasen  
Mit den entwickelten drei Klassifikatoren für die globalen und die beiden Arten der lokalen 
Phasen können alle Prozessabschnitte des Prozesses erkannt werden. Damit liegt ein 
Baustein zur detaillierten Beschreibung der aktuellen Prozesssituation vor. In der Abbildung 
7.14 werden die Prozessphasen an den Verläufen der Prozessvariablen charakteristische 
Temperatur und CO2-Produktion zusammenfassend dargestellt. 
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Abbildung 7.14: Globale und lokale Phasen der biologischen Trocknung im Drehrohr 
 
7.2.3 Erkennung von Materialklassen 
7.2.3.1 Klassifikation nach Aktivität 
Die Klassensteuerung beruht auf der Zuordnung von angepassten Steuerhandlungen zu den 
jeweiligen Prozesssituationen. Die Prozesssituation wird neben dem Prozessverlauf 
wesentlich von den Materialeigenschaften bestimmt. Feuchte und biologisch aktive 
Materialien verhalten sich anders als trockene, inaktive Gemische. Das bedeutet, dass eine 
bestimmte CO2-Produktion bei einer Charge bereits den optimalen Betrieb zeigen kann, 
während sie sich bei einem anderen potentiell aktiveren Materialgemisch noch steigern ließe. 
Die direkt nicht messbaren Merkmale Aktivität und Wassergehalt des Materials verkörpern 
also wesentliche Leitparameter einer Prozessführung.  
Bei der vergleichenden Analyse der Versuche I/6-I/13 mit Restabfällen konnten anhand der 
CO2-Produktion unterschiedliche Aktivitätsklassen festgestellt werden (siehe Abbildung 
5.31). Dazu wurde die Aktivität über einen langen Zeitraum (5 Tage) betrachtet, in dem die 
Versuche bereits einige Tage in der Trocknungsphase liefen. Verglichen wurde die 
kumulierte massebezogene CO2-Produktion innerhalb des Zeitraumes. Ein Zeitraum über 
mehrere Tage eignet sich gut zum nachträglichen Leistungsvergleich einzelner Chargen. Für 
eine an Materialklassen angepasste Prozessführung wäre dies jedoch eine zu lange Zeit. Im 
Rahmen der vorliegenden Arbeit wird deshalb die Auswertung der CO2-Produktion während 
der Aufheizphase als Grundlage der Bestimmung der Aktivitätsklasse vorgeschlagen und 
umgesetzt.  
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Die Tabelle 7.4 gibt die Zeit der Erwärmung auf eine Ablufttemperatur von 30 auf 60°C und 
die in dieser Zeit produzierte CO2-Menge an. Dabei ist zu erkennen, dass für die Erwärmung 
um 30 K je nach Versuch 18 bis 33 Stunden erforderlich waren. Somit liegt die 
Geschwindigkeit der Temperaturänderung bei 0,9 bis 1,7 K/h.  
 
Versuchs- MM,A ρM,A ∆t ∆N ∆T/∆t ∆N/∆t ∆n/∆t Aktivität
Nr. [kg] [kg/m³] [h] [mol] [K/h] [mol/h] [mol/(h Mg)]
I/6 532 266 17,6 149 1,7 8,5 15,9 groß
I/7 741 371 19,0 138 1,6 7,3 9,8 mittel
I/8 870 435 18,9 154 1,6 8,2 9,4 mittel
I/9 542 271 27,2 185 1,1 6,8 12,5 groß
I/10 637 319 27,4 153 1,1 5,6 8,8 mittel
I/11 703 352 18,3 123 1,6 6,7 9,6 mittel
I/12 863 432 32,6 190 0,9 5,8 6,8 klein
I/13 800 400 30,5 184 1,0 6,0 7,5 klein  
Tabelle 7.4: Prozessdaten (1) während der Aufheizphase (Versuchsreihe I) 
 
Aus der CO2-Menge und der Zeit der Erwärmung lässt sich die durchschnittliche CO2-
Produktion (∆NCO2/∆t) bestimmen. Da die Versuche mit unterschiedlichen Materialmengen 
durchgeführt wurden, ist vor einem Vergleich dieser Werte die Normierung auf die 
Materialmasse erforderlich:  
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Anhand der normierten Werte können die Materialien in drei Aktivitätsklassen eingeteilt 
werden, die mit den linguistischen Konstanten klein, mittel und groß bezeichnet werden 
sollen. Allerdings ist bezüglich der normierten Werte festzustellen, dass eine große Aktivität 
dort bestimmt wird, wo die Materialmasse bzw. die Schüttdichte geringer ist (Versuche I/6 
und I/9). Ein Grund für die spezifich höhere Aktivität könnte das Fehlen von schweren inerten 
Bestandteilen sein. Die derzeit vorhandene Datenbasis aus 8 Versuchen erlaubt in dieser 
Beziehung keine gesicherten Aussagen über die Bereichsgrenzen der linguistischen 
Konstanten der Aktivität.  
Für die weiteren Betrachtungen wird deshalb angenommen, dass sich der Zusammenhang 
 ⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
∆
∆
ρ=
t
N
,fAktivität 2COM  
durch Aufteilung des Merkmalraumes in drei Aktivitätsklassen nach Abbildung 7.15 
nachbilden lässt. Dabei wird die durchschnittliche CO2-Produktion in die unscharfe Bereiche 
klein, mittel und groß eingeteilt, wobei die Bereichsgrenzen aus den Messergebnissen bei 
der Behandlung von jeweils 2 m³ Material bestimmt werden. Die Schüttdichte wird ebenfalls 
in die Bereiche klein, mittel und groß aufgeteilt. In der Abbildung 7.16 sind die 
Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale angegeben. Diese wurden anhand der Abbildung 
7.15 parametriert, stellen also eine spezielle Lösung für die konkreten Bedingungen aus dem 
Versuchsbetrieb dar. Die vorgeschlagene Methode jedoch ist verallgemeinerungsfähig, da in 
anderen Anlagengrößen die Zugehörigkeitsfunktionen aus dort vorhandenen Ergebnissen 
neu parametriert werden können. Das gleiche gilt für die in der Tabelle 7.5 angegebene 
Regelbasis der Zuordnung.  
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Abbildung 7.15: Bestimmung der Aktivitätsklasse während der Aufheizphase  
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Abbildung 7.16: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der Aktivitätsklasse  
 
DANN
Regel Produktion Dichte Aktiv.Kl.
1 klein klein mittel
2 klein mittel mittel
3 klein groß klein
4 mittel klein groß
5 mittel mittel mittel
6 mittel groß mittel
7 groß klein groß
8 groß mittel groß
9 groß groß groß
WENN Zustand
 
Tabelle 7.5: Regelbasis zur Bestimmung der Aktivitätsklasse während der Aufheizphase 
 
groß
mittel
klein
 
- 178 - 
In der weiteren Verarbeitung der Daten wird dem Material die Aktivitätsklasse mit dem 
höchsten Zugehörigkeitsgrad zugeordnet. Dazu wird die Maximum-Methode für die 
Defuzzyfizierung verwendet (siehe Abbildung 2.9). Zu jeder der drei Klassen wird in Form 
einer Wertetabelle ein Vergleichswert * max,prod,2COn  hinterlegt, dessen Größe an die Länge des 
Zeitfensters bei der Bildung der abschnittsweise kumulierten CO2-Produktion (siehe Kapitel 
7.2.4.3) angepasst wird. Bei einer Länge von 2 Stunden werden folgende Normwerte der 
Aktivitätsklassen zugeordnet: 
Aktivitätsklasse * max,prod,2COn  
klein 10 mol/MgFM 
mittel 15 mol/MgFM 
groß 20 mol/MgFM 
 
Eine mehr als dreistufige, nichtlineare und/oder kontinuierliche Zuordnung ist ebenfalls 
möglich. Als Ergebnis der dargestellten Klassifikation des Materials während der 
Aufheizphase liegt nun ein Anfangswert zur Bestimmung der relativen Aktivität (siehe Kapitel 
7.2.4.3) für die weiteren Prozessphasen vor. 
 
7.2.3.2 Klassifikation nach Wassergehalt 
Nach den theoretischen Überlegungen im Kapitel 3.2.3.7 bestimmt neben der Wärme-
produktion der Wassergehalt des Materials wesentlich die Temperaturentwicklung in der 
Aufheizphase. Bei gleicher Wärmeproduktion steigt die Temperatur in feuchten Materialien 
wegen der höheren Wärmekapazität langsamer als in trockenen. Da die nicht messbare 
Wärmeproduktion von der messbaren CO2-Produktion abhängt, kann ein Zusammenhang 
zwischen CO2-Produktion und Temperaturänderung aufgestellt werden. Dabei ist zu 
beachten, dass die Prozessführung über den konvektiven Term und die Reaktor-
eigenschaften über den Speicherterm und den Verlustterm die Temperaturänderung 
wesentlich beeinflussen. Da die Bildungsenthalpie und die Reaktoreigenschaften in der 
Regel nicht genau bekannt sind, ist eine exakte Berechnung der spezifischen Wärme-
kapazität des Materials nach Gleichung 3.56 nicht möglich. Daher wird eine ähnliche 
Vorgehensweise zur Bestimmung der Wassergehaltsklasse, wie sie bei der Aktivitätsklasse 
angewandt wurde, vorgeschlagen. Aus Beobachtungen kann die Abhängigkeit 
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in einem zweidimensionalen Merkmalsraum aus der CO2-Produktion pro Temperatureinheit 
( ϑ∆∆ /N 2CO ) und der Schüttdichte ( Mρ ) abgebildet werden. Die Tabelle 7.6 zeigt die zur 
unscharfen Bestimmung der Wassergehaltsklasse benötigten Prozessdaten bei einer 
Temperaturerhöhung von 30 auf 60°C in der Abluft. Wegen der unregelmäßigen Drehphasen 
der einzelnen Versuche sind keine Angaben für die Erhöhung der Materialtemperatur 
möglich, so dass die für die Berechnung der CO2-Produktion pro Temperatureinheit 
angenommene Temperaturdifferenz von 30 K nicht gesichert ist. In der Abbildung 7.17 
wurden die einzelnen Versuche mit ihren Wassergehalten im Merkmalsraum markiert.  
An dieser Stelle ist zu betonen, dass die vorhandene Datenbasis es noch nicht erlaubt, 
gesicherte Aussagen über die Klassengrenzen zu treffen. Vielmehr geht es hier um die 
Darstellung einer Vorgehensweise, die in späteren Anwendungen problemlos umgesetzt 
werden kann.  
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Versuchs- MM,A ρM,A WGA ∆N ∆N/∆T WG-
Nr. [kg] [kg/m³] [%] [mol] [mol/h] Klasse
I/6 532 266 35 149 5,0 normal
I/7 741 371 31 138 4,6 normal
I/8 870 435 38 154 5,1 normal
I/9 542 271 42 185 6,2 nass
I/10 637 319 31 153 5,1 normal
I/11 703 352 27 123 4,1 trocken
I/12 863 432 29 190 6,3 (trocken)
I/13 800 400 37 184 6,1 normal  
Tabelle 7.6: Prozessdaten (2) während der Aufheizphase (Versuchsreihe I) 
 
Bei der Abgrenzung der einzelnen Gebiete in der Abbildung 7.17 wird die CO2-Produktion 
pro Temperatureinheit in die Bereiche klein, mittel und groß eingeteilt, wobei die Bereichs-
grenzen aus den Messergebnissen bei der Behandlung von jeweils 2m³ Material bestimmt 
werden. Die Schüttdichte wird wie bereits erläutert in die Bereiche klein, mittel und groß 
aufgeteilt. In der Abbildung 7.18 sind die Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale und in der 
Tabelle 7.7 die Regelbasis der Zuordnung angegeben. 
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Abbildung 7.17: Bestimmung der Wassergehaltsklasse während der Aufheizphase  
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Abbildung 7.18: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der Wassergehaltsklasse  
 
DANN
Regel Produktion Dichte WG.Klasse
1 klein klein normal
2 klein mittel trocken
3 klein groß trocken
4 mittel klein normal
5 mittel mittel normal
6 mittel groß normal
7 groß klein nass
8 groß mittel nass
9 groß groß normal
WENN Zustand
 
Tabelle 7.7: Regelbasis zur Bestimmung der Wassergehaltsklasse während der Aufheizphase 
 
In der weiteren Verarbeitung der Daten wird dem Material nach der Maximum-Methode die 
Wassergehaltsklasse mit dem höchsten Zugehörigkeitsgrad zugeordnet. Zu jeder dieser 
Klassen wird wieder ein Wert, der aus den Erfahrungen bestimmt wurde (siehe Abbildung 
7.17), angegeben: 
Wassergehaltsklasse WG 
trocken 25 Ma.-% 
normal 35 Ma.-% 
nass 45 Ma.-% 
 
Mit der dargestellten Klassifikation kann die notwendige Vorgabe eines Anfangswertes für 
die kontinuierliche Wassergehaltsbestimmung während des Versuches gelöst werden. Damit 
könnte die erforderliche visuelle Beurteilung des Wassergehaltes, wie sie in der Tabelle 5.7 
für die Versuchsreihe I dokumentiert wurde, entfallen.  
 
7.2.4 Erkennung eines Zustandes 
7.2.4.1 Vorgehensweise 
Als Zustand wird in der vorliegenden Steuerungslösung ein Vektor aus dem aktuellen Wert 
einer Prozessgröße und seiner Änderung definiert: 
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Der so gebildete Zustand kann bewertet werden. Liegt beispielsweise der momentane Wert 
oberhalb des Optimums der Prozessgröße und seine Änderung ist positiv, d.h. die 
Prozessgröße steigt weiter, so wird dieser Zustand als schlecht bezeichnet, da die 
Entwicklung in der unmittelbarer Zukunft weiter vom Optimum wegführen würde. Wäre die 
Änderung dagegen negativ (also fallend), so wäre der Zustand als weniger schlecht 
einzustufen, da die Tendenz in Richtung des Optimums zeigt. 
In der Steuerungslösung wird der momentane Wert der betreffenden Prozessgröße in die 
drei unscharfen Bereiche  
• negativ schlecht, d.h. unterhalb des Optimums, 
• gut, d.h. im Optimum, und     
• positiv schlecht, d.h. oberhalb des Optimums, 
eingestuft (siehe Abbildung 7.19, rechts). Ebenso wird die Änderung der Prozessgröße den 
unscharfen Bereichen  
• negativ, bei fallender Tendenz, 
• zero, bei gleich bleibender Tendenz, und 
• positiv, bei steigender Tendenz, 
zugeordnet. Der ebenfalls unscharf abgebildete Zustand kann somit fünf Werte annehmen: 
• bei weiterer Entfernung vom guten Bereich liegt je nach Richtung ein positiv 
schlechter oder negativ schlechter Zustand vor (Verschlechterung des Zustandes), 
• bei gleich bleibender Tendenz außerhalb des guten Bereiches ist der Zustand 
positiv mittel oder negativ mittel (weder Verschlechterung noch Verbesserung des 
Zustandes) und 
• bei Näherung zur oder Verbleiben im guten Bereich ist der Zustand gut. 
Ist der momentane Zustand bekannt, so ist im zweiten Arbeitsschritt der Klassensteuerung 
(Handlung) dafür zu sorgen, dass der nächste Zustand jeweils gut wird. Die Tabelle 7.8 zeigt 
die vollständige Regelbasis zur Bestimmung des aktuellen Zustandes. 
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Abbildung 7.19: Erklärung des definierten Zustandsbegriffes 
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DANN
Regel Bereich Änderung Zustand
1 neg. schlecht negativ neg. schlecht
2 neg. schlecht zero neg. mittel
3 neg. schlecht positiv gut
4 gut negativ neg. mittel
5 gut zero gut
6 gut positiv pos. mittel
7 pos. schlecht negativ gut
8 pos. schlecht zero pos. mittel
9 pos. schlecht positiv pos. schlecht
WENN
 
Tabelle 7.8: Regelbasis zur Bestimmung des aktuellen Zustandes   
 
Für die automatische Bestimmung einer durchzuführenden Steuerhandlung wird die 
Unterscheidung zwischen kurz- und langfristigen Änderungen erforderlich. Dazu wird der 
Zustand im aktuellen Zeitpunkt nach einem kürzeren und einem längeren Zeitfenster 
bestimmt. Die beiden Zustände, die zum gleichen Zeitpunkt gehören, sind wieder als lokal 
und global zu bezeichnen.  
Die Abbildung 7.20 zeigt an einem Beispiel den Vorteil der doppelten Zustandsbestimmung. 
Dargestellt sind drei Zeitverläufe einer Prozessgröße, die mit A-C bezeichnet sind. Bestimmt 
werden soll die notwendige Steuerhandlung im momentanen Zeitpunkt. Beim Bestimmen 
des globalen Zustandes wird zu allen drei Verläufen bei positiv schlechter Lage des aktuellen 
Punktes (d.h. oberhalb des Optimums) und langfristiger positiver Änderung der 
Prozessgröße (d.h. steigende Tendenz) ein positiv schlechter globaler Zustand bestimmt 
(siehe Regel 9 in Tabelle 7.8). Es liegt eine tendenzielle Verschlechterung vor. Die lokalen 
Zustände sind deutlich unterschiedlich: 
• Beim Verlauf A ist er positiv schlecht, d.h. die aktuelle Steuerhandlung muss 
stärker dieser Entwicklung gegenwirken als die vorhergehende (z.B. viel mehr 
Lüften).   
• Beim Verlauf B ist er positiv mittel, d.h. die letzte Steuerhandlung hat schon die 
Verschlechterung gestoppt, reichte aber für eine Verbesserung nicht aus, also 
muss die neue Steuerhandlung etwas stärker als die vorhergehende (z.B. etwas 
mehr Lüften). 
• Beim Verlauf C ist er gut, d.h. die letzte Steuerhandlung hat eine Verbesserung 
gebracht und kann beibehalten werden.   
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Abbildung 7.20: Unterscheidung zwischen lokalem und globalem Zustand 
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In der entwickelten Steuerungslösung zur biologischen Trocknung im Drehrohrreaktor 
werden nachfolgend globale und lokale Zustände anhand der beiden wichtigsten Prozess-
größen: 
• Temperatur 
• CO2-Poduktion  
bestimmt. 
 
 
7.2.4.2 Zustandsbestimmung anhand der Temperatur  
a) Temperaturbereiche 
Wie bereits herausgearbeitet, muss und wird die charakteristische Temperatur während der 
Behandlung in der aktiven Trocknungsphase leicht sinken. Ein Temperaturniveau, das zu 
Beginn der Prozessphase als kalt gilt, gehört am Prozessende zum normalen Bereich. Im 
Zeitverlauf der Temperatur werden fünf primäre Bereiche definiert, die durch Kombination mit 
der Zeit in drei Temperaturbereiche der Zustandsbestimmung überführt werden. Dies wird in 
der Abbildung 7.21 verdeutlicht. Die zugehörige Regelbasis wird in der Tabelle 7.9 angeben. 
Der Bereich gut ist das Zielgebiet der Steuerung, in der sich die charakteristische 
Temperatur befinden sollte.  
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Abbildung 7.21: Bestimmung der Temperaturbereiche 
 
DANN
Regel Temperatur Zeit Temp. Bereich
1 sehr kalt immer kalt
2 kalt Anfang kalt
3 kalt Mitte kalt
4 kalt Ende gut
5 gut immer gut
6 warm Anfang gut
7 warm Mitte warm
8 warm Ende warm
9 sehr warm immer warm
WENN
 
Tabelle 7.9: Regelbasis zur Bestimmung des Temperaturbereiches 
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Die Abbildung 7.22 (links) zeigt die Zuordnung der Temperatur zu den fünf primären 
Bereichen. Das Temperaturniveau wird unter 40°C als sehr kalt und über 75°C als sehr 
warm bezeichnet. Diese Temperaturbereiche sind sowohl aus biologischer als auch aus 
physikalischer Sicht unabhängig von der Prozessphase generell zu meiden. Die primären 
Bereiche warm (um 70°C) bzw. kalt (um 50-55°C) werden am Prozessanfang bzw. -ende in 
den Temperaturbereich gut eingestuft. Als primärer Bereich gut wird der aus biologischer 
und physikalischer Sicht optimale Temperaturbereich der biologischen Trocknung bei 60-
65°C bezeichnet. Die Zuordnung der Zeit in die Bereiche Anfang, Mitte und Ende (siehe 
Abbildung 7.22, rechts) erfolgt nach Beobachtungen aus dem Versuchsbetrieb.      
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Abbildung 7.22: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung des Temperaturbereichs  
 
b) Lang- und kurzfristige Änderung 
Zur Verwendung als charakteristische Temperatur bei unterschiedlichen Längen der 
Ruheintervalle eignet sich die aus der Ablufttemperatur gebildete Trendtemperatur besser 
als die Ablufttemperatur selbst, da die Trendtemperatur eine Aussage über die durchschnitt-
liche Temperatur des Materials erlaubt. Das Problem des fehlenden Trendwertes im 
aktuellen Zeitpunkt wird dadurch umgangen, dass die Zustandsbestimmung unmittelbar nur 
nach einer Drehphase erfolgt. Als lokale Änderung der Temperatur wird die Änderung 
innerhalb des letzten Ruheintervalls gebildet. Bei variabler Länge der Ruheintervalle ist damit 
die Fensterlänge der lokalen Betrachtung auch veränderlich. Die globale Änderung kann 
über eine bestimmte Anzahl von Ruheintervallen oder über eine bestimmte Zeit gebildet 
werden.  
Die Zugehörigkeitsfunktionen der Temperaturänderung sind in der Abbildung 7.23 
angegeben. An der Form der Zugehörigkeitsfunktion des linguistischen Wertes zero, das 
eine gleich bleibende Tendenz beschreibt, wird ersichtlich, dass die lokale Bestimmung 
toleranter eingestellt ist, indem kleinere Temperaturänderungen um den Wert Null noch ohne 
Eingriff akzeptiert werden können. Das Zentrum der Wertes zero liegt bei der globalen 
Betrachtung leicht unterhalb von Null, um die langfristig immer leicht fallende Tendenz der 
Temperatur zu berücksichtigen.  
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Abbildung 7.23: Zugehörigkeitsfunktionen der globalen (links) und lokalen (rechts) Temperatur-
änderung  
 
c) Zustand 
Entsprechend der Kombination aus Temperaturbereichbereich der aktuellen Temperatur und 
ihrer Änderung können fünf Zustandswerte definiert werden: 
negativ schlecht, negativ mittel, gut, positiv mittel und positiv schlecht 
Anzustreben ist der Zustand gut in der Mitte (siehe Abbildung 7.19). Die Regelbasis zur 
Bestimmung des Zustandes wird in der Tabelle 7.10 angegeben. Diese ist in ihrer Struktur 
identisch mit der allgemeinen Regelbasis in der Tabelle 7.8. Sie gilt sowohl für die globale 
als auch für die lokale Zustandsbestimmung. Diese Zustände werden im Arbeitsschritt 
Handlung der Klassensteuerung zur Bestimmung des Volumenstromes verwendet (siehe 
Kapitel 7.2.6.2). 
 
DANN
Regel Temp. Bereich Änderung Zustand
1 kalt negativ neg. schlecht
2 kalt zero neg. mittel
3 kalt positiv gut
4 gut negativ neg. mittel
5 gut zero gut
6 gut positiv pos. mittel
7 warm negativ gut
8 warm zero pos. mittel
9 warm positiv pos. schlecht
WENN
 
Tabelle 7.10: Regelbasis zur Bestimmung des Zustandes anhand der Temperatur 
 
7.2.4.3 Zustandsbestimmung anhand der CO2-Produktion  
a) Aktivitätsbereich 
Analog zur Temperatur werden Zustände anhand der CO2-Produktion bestimmt. Die 
Ausprägung dieser Zustände wird bei der Festlegung der Anzahl der Reaktordrehungen 
herangezogen. Zuerst besteht die Aufgabe, ein Maß für den Vergleich der Wirkung einzelner 
Drehphasen bei unterschiedlich langen Ruheintervallen zu finden.  
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Dazu bietet sich die in einem festen Zeitfenster produzierte CO2-Menge an. Bei der Wahl der 
Parameter Anfang und Länge des Zeitfensters ist zu beachten, dass entsprechend den 
Ausführungen im Kapitel 5.4.1.3 die ermittelte CO2-Produktion durch rein physikalische 
Effekte bei einer Volumenstromänderung bzw. in der Drehphase überlagert wird. Die 
Abbildung 7.24 zeigt zwei grundsätzliche Möglichkeiten zur Anordnung eines Zeitfensters: 
• In einer denkbaren Variante A beginnt es unmittelbar nach der Drehphase. Je 
nach Länge des Fensters machen sich die physikalischen Effekte nach der 
Drehung im kumulierten Wert der CO2-Produktion * prod,2CON  mehr oder minder 
bemerkbar.  
• In einer Variante B beginnt das Zeitfenster um einen definierten Zeitabschnitt (t*) 
nach der Drehphase, wodurch der unsichere Bereich der Beurteilung der CO2-
Produktion in der Berechnung des kumulierten Wertes nicht erscheint.  
 
ZeitA
prod,2CON&
Zeittkurz tlang
B
t* t
*
prod,2CON
 
Abbildung 7.24: Methoden zur Bestimmung der abschnittsweisen kumulierten CO2-Produktion 
 
Für die weiteren Betrachtungen wird die Variante A mit einem relativ langen Zeitfenster 
angewandt. Nach einer Drehphase abschnittsweise kumulierte CO2-Produktion berechnet 
sich dann in einem Zeitpunkt t am Ende des Zeitfensters wie folgt:  
∫
∆+
=τ
τ⋅τ=
t0t
0t
prod,2CO
*
prod,2CO d)(N)t(N &   für  ttt 0 ∆+≥  
mit  ∆t Länge des Zeitfensters und 
t0  Zeitpunkt der letzten Drehphase 
Diese wird in Verhältnis zu einem festen Vergleichswert * max,prod,2CON gesetzt:  
*
max,prod,2CO
*
prod,2CO*
2CO N
N
r =   
Dieses Verhältnis wird als relative Aktivität und der Vergleichswert als maximale Aktivität 
bezeichnet. Das Verhältnis gibt für jedes Ruheintervall an, welcher Anteil der vorgegebnen 
maximalen CO2-Produktion erreicht wurde. Je höher ihr Wert ist, desto effektiver war die 
letzte Drehphase. Der Vergleichswert wird je nach Aktivität des Materials während der 
Erwärmung bestimmt (siehe Kapitel 7.2.3.1).  
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An dieser Stelle ist auf den Unterschied zwischen den Begriffen  
relative CO2-Produktion 2COr (siehe Kapitel 7.2.2.4) und  
relative Aktivität * 2COr   
hinzuweisen. Die relative CO2-Produktion dient zur Bestimmung der lokalen Phasen 
innerhalb eines Ruheintervalls mit dem Ziel der Festlegung des Zeitpunktes der nächsten 
Drehphase. Die relative Aktivität ermöglicht den Vergleich der Effektivität von einer 
beliebigen Anzahl von Ruheintervallen des gleichen Versuches mit dem Ziel der Festlegung 
der Anzahl der Drehungen in der nächsten Drehphase. 
Die Abbildung 7.25 stellt für den Versuch I/7 die abschnittsweise kumulierte CO2-Produktion, 
die nach jeder Drehphase von Null beginnend berechnet wurde, für unterschiedliche 
Zeiträume dar (1 h, 1,5 h und 2 h). Es lässt sich vom 3. bis 5. Versuchstag bei allen drei 
Zeithorizonten ein paralleler Verlauf zwischen CO2-Produktion der kumulierten Menge 
feststellen, wobei gilt: Je länger der Zeitraum, desto sicherer die Aussage über das 
Ruheintervall. Dies wird in der Abbildung 7.26 bei der Darstellung der relativen Aktivität 
sichtbar. Dazu wurden für die drei Längen des Zeitfensters maximale Aktivitätswerte 
*
max,prod,2CON  von 10, 15 und 20 mol angenommen. 
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Abbildung 7.25: Abschnittsweise kumulierte CO2-Produktion in unterschiedlichen Zeiträumen 
(Versuch I/7) 
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Abbildung 7.26: Relative Aktivität in unterschiedlichen Zeiträumen gebildet (Versuch I/7) 
 
Die abschnittsweise kumulierte CO2-Produktion und damit die relative Aktivität nehmen 
ähnlich der charakteristischen Temperatur während der Prozesszeit tendenziell ab. Um dies 
zu berücksichtigen, werden vier primäre Bereiche der relativen Aktivität definiert (siehe 
Abbildung 7.27). Diese werden, mit der absoluten Prozesszeit kombiniert, nach der 
Regelbasis in der Tabelle 7.11 in drei Aktivitätsbereichen groß, mittel und klein abgebildet. 
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Abbildung 7.27: Bestimmung der Aktivitätsbereiche 
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DANN
Regel rel. Aktivität Zeit Aktiv. Bereich
1 sehr klein immer klein
2 klein Anfang klein
3 klein Mitte mittel
4 klein Ende mittel
5 mittel Anfang mittel
6 mittel Mitte mittel
7 mittel Ende groß
9 groß immer groß
WENN
 
Tabelle 7.11: Regelbasis zur Bestimmung des Aktivitätsbereiches 
 
Die Abbildung 7.28 (links) zeigt die Zugehörigkeitsfunktionen der vier primären Bereiche der 
relativen Aktivität. Diese werden wie folgt voneinander abgegrenzt. Die relative Aktivität wird: 
• unter 10% als sehr klein,  
• im Bereich 20-30% als klein,  
• im Bereich 40-60% als mittel und  
• über 70% als groß  
bezeichnet. Die Zuordnung der Zeit zu den Bereichen Anfang, Mitte und Ende in der 
Abbildung 7.28 (rechts) erfolgt analog zu der Bestimmung des Temperaturbereiches.  
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Abbildung 7.28: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung des Aktivitätsbereichs  
 
b) Lang- und kurzfristige Änderung 
Die Zugehörigkeitsfunktionen des Merkmals Änderung der relativen Aktivität sind in der 
Abbildung 7.29 angegeben. An der Form der Zugehörigkeitsfunktion des linguistischen 
Wertes zero, das eine gleich bleibende Tendenz beschreibt, wird erneut ersichtlich, dass die 
lokale Bestimmung toleranter eingestellt ist, was zur Folge hat, dass kleinere Änderungen 
um den Wert Null weniger Einfluss auf den noch zu bestimmenden Zustand haben.  
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Abbildung 7.29: Zugehörigkeitsfunktionen der globalen (links) und lokalen (rechts) Aktivitätsänderung  
 
c) Zustand 
Aus den Merkmalen Aktivitätsbereich und der Änderung der relativen Aktivität wird der 
Zustand nach der Regelbasis in Tabelle 7.12 bestimmt. Dabei kommen nur drei Zustände 
vor: 
schlecht, mittel und gut. 
Eine Begrenzung des Zustandes gut von oben ist im Gegensatz zum Temperatur-Zustand 
nicht erforderlich. Je höher die relative Aktivität ist, desto mehr Wärme wird für die 
Trocknung produziert. Die Regelbasis, die für die globalen und die lokalen Zuständen 
verwendet wird, ist in der Tabelle 7.12 angegeben. Diese Zustände fließen im Arbeitsschritt 
Handlung der Klassensteuerung in die Bestimmung der Anzahl der Umdrehungen in der 
nächsten Drehphase ein (siehe Kapitel 7.2.6.3). 
 
DANN
Regel rel. Aktivität Änderung Zustand
1 klein negativ schlecht
2 klein zero schlecht
3 klein positiv mittel
4 mittel negativ schlecht
5 mittel zero mittel
6 mittel positiv gut
7 groß negativ mittel
8 groß zero gut
9 groß positiv gut
WENN
 
Tabelle 7.12: Regelbasis zur Bestimmung des Zustandes anhand der relativen Aktivität 
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7.2.5 Handlung - Ablaufsteuerung 
Im zweiten Arbeitsschritt der Klassensteuerung wird eine an die Prozesssituation angepasste 
Steuerhandlung ausgewählt. In der vorliegenden Lösung ist es die Bestimmung der 
Sollwerte für die untergeordneten Basisregelkreise.  
Im Gegensatz zu kontinuierlich betriebenen Prozessen ist bei der diskontinuierlichen 
biologischen Trocknung die vollständige Beschreibung der Prozesssituation erst nach einer 
gewissen Zeit nach dem Beginn der Behandlung möglich. Diese Problematik wird in der 
Abbildung 7.30 dargestellt. Nach jeder Befüllung des Drehrohrs hat man es mit einem 
zunächst unbekannten Reaktor-Abfall-System zu tun. Nach Ermittlung der Materialklasse 
bezüglich Wassergehalt und Aktivität und nach Ablauf einer Mindestzeit zur Bildung von 
Aussagen zum globalen und lokalen Zustand des Systems wird es erst möglich, die 
Prozesssituation vollständig zu beschreiben und eine vollautomatische Steuerlösung 
anzuwenden. Für die Anfangszeit muss eine auf den Prozessphasen beruhende Prozess-
führung nach festgelegten äußeren Bedingungen entwickelt werden. Diese Art der 
Prozessführung nach einem vorgegebenen Ablaufschema wird schematisch bezeichnet, um 
sie von der automatischen Variante eindeutig abzugrenzen. 
 
 
Abbildung 7.30: Wissenszuwachs während der Behandlungszeit und mögliche Prozessführung 
 
In der vorliegenden Lösung wird die automatische Steuerentscheidung auf Grundlage der 
Klassensteuerung als eine Operation in die übergeordnete Ablaufsteuerung eingebettet. 
Diese Vorgehensweise wird mit Hilfe der Abbildung 7.31 erklärt. Während der Behandlung 
werden die folgenden Schritte nacheinander abgearbeitet:  
1. Nach der Befüllung wird der Volumenstrom für die Belüftung zunächst auf das Niveau 
sehr wenig eingestellt (z.B. 40% eines Normwertes). Der Reaktor wird einmalig und 
viel gedreht (umdr = umdrmax). Damit ist der Startzustand eingestellt.  
2. Es wird zyklisch geprüft, ob die mesophile Phase der Erwärmung erreicht wurde. Ist 
dies noch nicht der Fall, so wird geprüft, ob eine maximale Zeit dabei überschritten 
wird. Falls ja, so handelt es sich um ein Material, bei dem eine Limitation bzw. 
Blockierung des biologischen Abbaus und damit der Wärmeproduktion vorliegt. Dies 
ist eine Störungsituation, die eine externe Entscheidung erfordert (z.B. Zugabe 
anderer Materialien).  
3. In der mesophilen Phase wird geprüft, ob der untere Grenzwert (30°C) des 
Temperaturbereiches zur Bestimmung der Materialklasse erreicht wurde. Beim Errei-
chen wird der Reaktor einmalig und wenig gedreht (umdr = umdrmin) und der 
Volumenstrom für den folgenden Abschnitt auf ein neues Niveau wenig (z.B. 60% 
des Normwertes) verändert.  
4. Nach Erreichen des aus Sicht der biologischen Wärmeproduktion kritischen 
Übergangsbereiches wird zyklisch geprüft, wie lange sich der Prozess im Über-
gangsbereich befindet. Wird dabei eine gewisse Zeit überschritten, so liegt eine 
Störungssituation (Phase 2.4) vor, die eine externe Entscheidung erfordert. 
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5. In der thermophilen Phase wird zyklisch geprüft, ob der obere Grenzwert (60°C) des 
Temperaturbereiches zur Bestimmung der Materialklasse erreicht wurde. Der 
Reaktor wird einmalig und wenig gedreht (umdr = umdrmin). Nach dem Drehen kann 
die genaue Materialtemperatur für die Klassifikation nach Aktivität und Wassergehalt 
gemessen werden. Der Volumenstrom wird für den nächsten Abschnitt auf ein neues 
Niveau viel (z.B. 100% des Normwertes) verändert.  
6. In diesem Zeitpunkt des Prozessverlaufes endet die festgelegte, schematische 
Prozessführung. Ab hier erfolgt die automatische Generierung der Steuerentschei-
dungen mittels Klassensteuerung. Dieser Arbeitschritt wird im nächsten Abschnitt 
ausführlich beschrieben. 
7. Es wird zyklisch geprüft, ob eine Bedingung zur Einführung einer abschließenden, 
schematisch geführten Abkühlung erfüllt ist. Ist das der Fall, so wird die Belüftung auf 
das Niveau sehr viel erhöht und der Reaktor wird in der Folgezeit bis zur manuellen 
Abschaltung der Steuerung regelmäßig gedreht (z.B. alle zwei Stunden einmal, 
umdr = umdrmin). Durch diese Eingriffe wird das Eintreten der Abkühlphase 
erzwungen.  
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Abbildung 7.31: Ablaufplan der übergeordneten Ablaufsteuerung  
 
Als mögliche Bedingungen zur Einleitung der Abkühlphase wurden definiert: 
• die Überschreitung einer bestimmten absoluten Prozesszeit (z.B. 6 Tage), 
• der Zeitpunkt der Entleerung (z.B. nach 7 Tagen), 
• die Überschreitung einer bestimmten Prozesszeit in der aktiven Trocknungsphase 
(z.B. 5 Tage), 
 
- 193 - 
• das Erreichen einer bestimmten Massereduktion (z.B. 30 Ma.-% von der Anfangs-
masse), 
• das Erreichen eines bestimmten Wasseraustrags,  
• das Erreichen einer minimalen CO2-Produktion und 
• das Erreichen eines Wassergehaltes, vorausgesetzt dass die Bestimmung der 
Wassergehaltsklasse nach Kapitel 7.2.3.2 möglich ist. 
 
Der geschilderte Ablauf führt zu einer Reihenfolge schematisch-automatisch-schematisch für 
die Prozessführung. Die übergeordnete Ablaufsteuerung hat dabei eine doppelte Aufgabe: 
• Bereitstellung von Sollwerten für die schematische Prozessführung (wschematisch) und  
• Entscheidung über die Weiterschaltung der schematischen oder der automatisch 
generierten Sollwerte (wautomatisch, siehe Abbildung 7.1). 
In der Abbildung 7.32 werden die Arbeitsschritte 1-7 der Ablaufsteuerung in einer 
schematischen Darstellung des Prozessverlaufes markiert.  
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Abbildung 7.32: Darstellung der Arbeitsschritte der Ablaufsteuerung am Prozessverlauf  
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7.2.6 Handlung - automatische Steuerentscheidungen 
7.2.6.1 Zerlegung der Steuerungsaufgabe 
Wie im Kapitel 5 bei der Auswertung der Versuchsergebnisse festgestellt wurde, bestehen 
zwischen den wesentlichen Inputgrößen Zuluftvolumenstrom und Anzahl der Umdrehungen 
und den Outputgrößen Ablufttemperatur und CO2-Produktion des Reaktor-Abfall-Systems die 
folgenden Zusammenhänge (siehe Abbildung 7.33): 
1. Der Volumenstrom wirkt durch den konvektiven Wärmeabtransport auf die Tempera-
tur. 
2. Die Anzahl der Umdrehungen beeinflusst durch die Homogenisierung des Materials 
und durch die Substratfreilegung die CO2-Produktion. 
3. Ein veränderter Volumenstrom führt zur Speicherung oder Entspeicherung von CO2 
in den Poren und im freien Gasraum im Reaktor, wodurch sich der in der Abluft 
ermittelte CO2-Strom kurzfristig ändert. 
4. Die veränderte CO2- und Wärmeproduktion infolge der Drehrohrbewegung beein-
flusst die Temperatur.     
Damit liegt ein Mehrgrößensystem vor, dessen Regelung durch eine Entkopplung der beiden 
Haupeinflusswege realisiert werden kann. Bei dem unbekannten Systemverhalten des 
Reaktor-Abfall-Systems können dazu die bekannten Methoden aus der Regelungstechnik 
nicht angewandt werden (siehe z.B. FÖLLINGER, 1994).  
 
Reaktor-Abfall-System
1V&
2CON&Umdr 2
3
4
 
Abbildung 7.33: Schematische Darstellung der Input-Output-Zusammenhänge beim Reaktor-Abfall-
System 
 
In der konkreten Aufgabenstellung wird eine Lösung dadurch erreicht, dass die Änderungen 
der Inputgrößen gering gehalten werden, wodurch die Wirkung der Zusammenhänge 3 und 4 
ebenfalls gering ausfällt. Desweiteren werden die Änderungen nur zu definierten Zeit-
punkten, am Anfang eines Ruheintervalls vorgenommen, so dass die Wirkung der 
Zusammenhänge 3 und 4 auf das betreffende Ruheintervall beschränkt bleibt. Mit einer 
solchen Vorgehensweise wird es möglich, die vorliegende Steuerungsaufgabe in die 
getrennte Betrachtung der Hauptzusammenhänge 1 und 2 zu zerlegen (siehe Abbildung 
7.33).  
Zur Bestimmung des erforderlichen Zuluft-Volumenstromes wird die Trendtemperatur, die die 
durchschnittliche Materialtemperatur im Reaktor unmittelbar nach einer Drehphase angibt, 
ausgewertet. Dabei steht die Trendtemperatur zur Bestimmung der Änderung in einem 
Ruheintervall i erst zu Beginn des Ruheintervall i+1 zur Verfügung. Diese Zeitpunkte werden 
in der Abbildung 7.34 (links) mit B gekennzeichnet. Notwendige Änderungen des Volumen-
stromes sollten zu diesen Zeitpunkten durchgeführt werden, damit sie sich bereits auf das 
(fast) gesamte Ruheintervall i+1 auswirken können.  
Die Anzahl der Umdrehungen wird aus dem abschnittsweise kumulierten Wert der CO2-
Produktion * prod,2CON  des Ruheintervalls j für die Drehphase zu Beginn des Ruheintervalls j+1 
abgeleitet. Der Drehzeitpunkt, in der Abbildung 7.34 (rechts) mit A gekennzeichnet, wurde an 
das Auftreten der lokalen letalen Phase (siehe Kapitel 7.2.2.4) geknüpft.  
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Abbildung 7.34: Bestimmung von Zeitpunkten zur Veränderung der Inputgrößen 
 
7.2.6.2 Sollwertbestimmung für den Volumenstrom 
Während des Arbeitsschrittes Handlung der Klassensteuerung wird in Abhängigkeit von der 
Temperatur ein Sollwert SollV&  für den Volumenstrom bestimmt, der einem Basisregelkreis 
zugeführt wird. Damit liegt bei der Temperaturführung eine Kaskadenregelung mit der 
Volumenstromregelung als innerem Regelkreis vor. Dieser ist in der Abbildung 7.35 
dargestellt. Die Strecke für den inneren Kreis bilden alle luftführenden Komponenten 
einschließlich des Reaktors und des durchströmten Haufwerks. Während der innere Kreis in 
Sekundentakt durchlaufen wird, wird der äußere Kreis wesentlich seltener, je nach Länge 
des Ruheintervalls (im Stundenbereich) berechnet. Die Taktung dazu wird durch das Ende 
einer Drehphase gegeben, die wiederum durch die Erkennung der lokalen Phasen eines 
Ruheintervalls bestimmt wird. 
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Abbildung 7.35: Kaskadenregelung mit Sollwertspeicher 
 
Während des Arbeitsschrittes Erkennung wurden der globale und lokale Prozesszustand 
anhand der Temperatur sowie die Materialklasse bestimmt. Als letzter Schritt besteht die 
Aufgabe, aus diesen Informationen einen konkreten Sollwert für das aktuell beginnende 
Ruheintervall zu gewinnen. Die Vorgehensweise dazu ist in der Abbildung 7.36 dargestellt. 
Aus den unscharfen Variablen globaler und lokaler Zustand wird zuerst ein scharfer 
Änderungsfaktor rVol bestimmt, der angibt, in welchem Maße der Sollwert gegenüber seinem 
vorherigen Wert verändert werden soll. Mit Hilfe eines Bezugswertes NormV& , der sich an der 
Menge des behandelten Materials orientiert, wird die notwendige Volumenstromänderung 
bestimmt: 
NormVol VrV∆ && ⋅=  
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Um eine bestimmte Temperaturänderung durch eine Volumenstromänderung zu erreichen, 
ist die wassergehaltsabhängige Wärmekapazität des Materials zu berücksichtigen. Dies 
kann beispielsweise durch Einführung und Anwendung eines weiteren Faktors für die drei 
bekannten Wassergehaltsklassen erfolgen: 
VfV WG
* && ∆⋅=∆  
Wenn man den aktuellen Volumenstrom 0V&  (Istwert) um den erforderlichen Änderungs-
betrag modifiziert, erhält man abschließend den neuen Sollwert: 
*
0Soll VVV &&& ∆+=   
Der Vorteil der dargestellten Bestimmung eines Änderungsbetrages liegt darin, dass die 
automatische Steuerung auch nach manuellen Veränderungen des Sollwertes weiterarbeiten 
kann.  
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Abbildung 7.36: Vorgehensweise bei der Sollwertbestimmung für den Volumenstrom 
 
Für den Änderungswert des Volumenstromes werden fünf unscharfe Bereiche 
viel weniger, weniger, gleich, mehr und viel mehr 
eingeführt. Als Arbeitsbereich wurde -30%...30% definiert. An der Darstellung der 
Zugehörigkeitsfunktionen in Abbildung 7.37 ist erkennbar, dass die seitlichen Bereiche (viel 
weniger und viel mehr) breiter gewählt wurden, wodurch sie bei gleichem Zugehörigkeitsgrad 
eine deutlich stärkere (überproportionale) Verringerung oder Erhöhung des Sollwertes 
herbeiführen werden. Zur Defuzzyfizierung wird die Schwerpunktsmethode verwendet. Die 
Tabelle 7.13 zeigt die vollständige Regelbasis.  
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Abbildung 7.37: Zugehörigkeitsfunktionen des Änderungsfaktors für den Volumenstrom 
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DANN
Regel global lokal Aktion
1 neg. schlecht neg. schlecht viel weniger
2 neg. schlecht neg. mittel weniger
3 neg. schlecht gut weniger
4 neg. schlecht pos. mittel gleich
5 neg. schlecht pos. schlecht gleich
6 neg. mittel neg. schlecht viel weniger
7 neg. mittel neg. mittel weniger
8 neg. mittel gut gleich
9 neg. mittel pos. mittel gleich
10 neg. mittel pos. schlecht gleich
11 gut neg. schlecht weniger
12 gut neg. mittel weniger
13 gut gut gleich
14 gut pos. mittel mehr
15 gut pos. schlecht mehr
16 pos. mittel neg. schlecht gleich
17 pos. mittel neg. mittel gleich
18 pos. mittel gut gleich
19 pos. mittel pos. mittel mehr
20 pos. mittel pos. schlecht viel mehr
21 pos. schlecht neg. schlecht gleich
22 pos. schlecht neg. mittel gleich
23 pos. schlecht gut mehr
24 pos. schlecht pos. mittel mehr
25 pos. schlecht pos. schlecht viel mehr
WENN Zustand
 
Tabelle 7.13: Regelbasis zur Bestimmung des Änderungsfaktors für den Volumenstrom  
 
7.2.6.3 Sollwertbestimmung für die Anzahl der Umdrehungen 
Die Sollwertbestimmung für die Anzahl der Umdrehungen erfolgt aus dem globalen und 
lokalen Aktivitätszustand über die Bildung eines Änderungswertes umdr∆  gegenüber der 
letzten Anzahl der Umdrehungen 0umdr : 
umdr∆umdrumdr 0Soll +=  
Die unscharfen Variablen (Zustände) werden über die Regelbasis in der Tabelle 7.14 in die 
drei unscharfen Werte weniger, gleich und mehr abgebildet (siehe Abbildung 7.38). Nach der 
Defuzzyfizierung mit der Methode Mittelwert des Maximums erhält man den scharfen Wert 
-1, 0 oder 1 zur Änderung des vorherigen Sollwertes. Bei der Wahl der Form der Zugehörig-
keitsfunktionen und der Methode der Defuzzyfizierung wird davon ausgegangen, dass nur 
ganze Umdrehungen durchgeführt werden sollen. Ein höherer Änderungswert als 1 ist durch 
eine andere Skalierung möglich.         
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Abbildung 7.38: Zugehörigkeitsfunktionen des Änderungswertes für die Anzahl der Umdrehungen  
 
DANN
Regel global lokal Anzahl
1 schlecht schlecht mehr
2 schlecht mittel mehr
3 schlecht gut gleich
4 mittel schlecht mehr
5 mittel mittel gleich
6 mittel gut weniger
7 gut schlecht gleich
8 gut mittel gleich
9 gut gut weniger
WENN Zustand
 
Tabelle 7.14: Regelbasis zur Bestimmung des Änderungswertes für die Anzahl der Umdrehungen 
 
Die Abbildung 7.39 zeigt zusammenfassend die einzelnen Komponenten der Klassen-
steuerung.  
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Abbildung 7.39: Zusammenfassende Darstellung zur Steuerungslösung  
 
7.3 Implementierung 
Die Steuerungslösung wird wie bereits das Prozessmodell in der SIMULINK-Umgebung 
implementiert (siehe Abbildung 6.10). Der Vorteil dieser grafischen Umgebung hat sich in der 
Entwicklungsphase während der Erstellung der Struktur der Steuerung gezeigt. Durch die 
direkte Kopplung mit dem Prozessmodell aus Kapitel 6 konnten unterschiedlichen Varianten 
des Aufbaus erprobt werden.  
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8 Erprobung der Steuerungslösung 
8.1 Vorgehensweise 
Die gewählte Vorgehensweise für die Erprobung der Steuerungslösung wird mit Hilfe der 
Abbildung 8.1 erklärt. Der Zielzustand (A) einer Entwicklung ist die technische Anwendung, 
in der die Führungskomponente fest in die Steuerung des realen Prozesses integriert ist. 
Während der Entwicklung ist eine flexible Lösung zur Anbindung der Führungskomponente 
zweckmäßig, die es erlaubt, diese in ihrer Struktur und ihren Parametern beliebig zu verän-
dern. Dazu wurde am Beispiel der Versuchsanlage eine dreistufige Lösung entwickelt (B). 
Der Prozess kommuniziert über die im Kapitel 4 vorgestellte Schnittstelle (1) mit einer einge-
betteten MATLAB-Anwendung. Aus dieser kann in regelmäßigen Abständen eine zunächst in 
der SIMULINK-Umgebung angelegte Führungseinheit aufgerufen werden (2). Mit Ausnahme 
der Zeitpunkte eines Zugriffs kann diese modifiziert oder ausgetauscht werden. Während 
den experimentellen Arbeiten wurde die Schnittstelle (1) bereits im Dauerbetrieb getestet. 
Dazu wurde eine MATLAB-Anwendung erstellt, die die Sollwerte für die unterordnete 
Steuerung des realen Prozesses beinhaltete. Für weiterführende Arbeiten steht damit die 
Verbindung zwischen dem realen Prozess und der Führungskomponente bereit. 
Die weitere Erprobung und Prüfung der entwickelten Steuerungslösung erfolgt in den folgen-
den zwei Schritten: 
• Bei der Erprobung am Prozessmodell (C) werden die Struktur und die an das 
Modell angepassten Parameter der Führungskomponente geprüft.  
• Mit Hilfe von vorhandenen Versuchsdaten werden die im Kapitel 7 vorgestellten 
Parameter im offline Betrieb getestet (D).  
Für letztere werden vorhandene Versuchdaten in geeigneter Form an die Führungs-
komponente weitergegeben. Dies erfolgt mit einer solchen MATLAB-Anwendung, die die 
Kommunikation mit dem laufenden realen Prozess simuliert. Bei der Auswertung der Ergeb-
nisse ist zu beachten, dass die generierten Sollwerte nicht an den Prozess übertragen 
werden können, und somit kein geschlossener Wirkungskreis vorliegt.  
Durch diese Vorgehensweise wird trotz der von Anfang an begrenzten Anzahl der Versuche 
eine komplette Lösung der Steuerungsaufgabe erreicht und gezeigt. 
 
1
3
42
  
Abbildung 8.1: Vorgehensweise bei der Erprobung der Steuerungslösung  
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8.2 Erprobung am Prozessmodell 
8.2.1 Parameter 
Zur Erprobung der Steuerung wurden für das Prozessmodell die Parameter aus der Tabelle 
6.1 angewandt. In der Tabelle 8.1 sind die Vorgabewerte für die Steuerung angegeben.  
 
Vorgaben für die Ablaufsteuerung Wert 
Bestimmung der Materialkasse 
  unterer Temperaturgrenze 
  oberer Temperaturgrenze 
Abbruchkriterium zur Einleitung der Abkühlphase 
  Gesamtzeit  
  minimale Prozesszeit in der Trocknungsphase 
  Abkühlzeit 
  Wasserdampfaustrag 
  minimale CO2-Produktion 
  Länge des Ruheintervalls beim Abkühlen 
 
30°C 
60°C 
 
10.080 min (= 7 d) 
2.400 min 
1.000 min 
30% der Anfangsmasse 
0,03 mol/min 
60 min 
Vorgaben für die automatische Sollwertbildung Wert 
Normwert für Volumenstrom 
maximaler Volumenstrom (3 x Normwert) 
Anzahl Umdrehungen pro Drehphase 
minimale Länge des Ruheintervalls 
maximale Länge des Ruheintervalls 
50 l/min 
150 l/min 
1 bis 8 
120 min (= 2 h) 
960 min (= 8 h) 
Tabelle 8.1: Vorgaben für die Steuerungslösung 
 
8.2.2 Ergebnisse 
Die Erprobung erfolgt in vier Simulationsrechnungen (S/1-S/4) für unterschiedliche Material-
qualitäten. Die Dokumentation dazu befindet sich in der Anlage 8. Die Tabelle 8.2 gibt den 
Wassergehalt, die oTS-Gehalt und die Reaktionsenthalpie für die einzelnen Chargen zum 
Anfang der Behandlung an. Die Veränderungen gegenüber der ersten Vergleichsqualität 
sind durch Fettdruck markiert. 
 
Sim.- WGA ξoTS,A ∆hB
Nr. [%] [%] [kJ/kg]
S/1 40 10 16.000
S/2 30 10 16.000
S/3 40 5 16.000
S/4 40 10 20.000
 
Tabelle 8.2: Materialeigenschaften in den Simulationsrechnungen der Steuerungslösung 
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a) Gesamtablauf 
Die Abbildung 8.2 zeigt den simulierten Prozessverlauf nach der Erprobungsrechnung S/1. 
Der Prozessverlauf kann nach der Art der Prozessführung (siehe Kapitel 7.2.5) in drei 
Bereiche geteilt werden: 
schematisch Der berechnete Versuch wurde bei 20°C gestartet. Bei niedriger Belüftung 
(40% des Normwertes) kommt es zu einer raschen Erwärmung des Materi-
als. Im Temperaturbereich 30-60°C für die Bestimmung der Materialklasse 
wird die Belüftung auf 60% des Normwertes erhöht. Nach Erreichen von 
60°C wird die Belüftung auf den Normwert eingestellt. Die Prozessführung 
wird in der Ablaufsteuerung von bisher schematisch auf automatisch 
geschaltet.  
automatisch Die Ablufttemperatur erreicht am zweiten Tag Werte über 70°C, so dass die 
Belüftung stufenweise erhöht wird. Am Ende des dritten Tages wird der 
maximale Volumenstrom in der automatischen Prozessführung erreicht. 
Dies führt zum maximalen Wasserdampfaustrag. Wegen fallender Tempe-
ratur wird der Volumenstrom auf 80 l/min (160% des Normwertes) redu-
ziert. Dieser Volumenstrom wird zwei Tage lang gehalten, bis zu Beginn 
des sechsten Versuchstages eine weitere Verringerung erfolgt. Am Ende 
der Trocknungszeit werden die Ruheintervalle immer länger, da die 
Wirkung einer Drehphase abnimmt. 
schematisch Am 7. Versuchstag 1.000 min (≈ 0,7 d) vor dem vorgegebenen Ende der 
Behandlung (tGes = 7 d), wird eine der Bedingungen zur Einführung der 
Abkühlphase erfüllt. Damit wird auf die schematische Prozessführung 
umgeschaltet. Die Ruheintervalle werden nach Vorgaben aus der 
Ablaufsteuerung sehr kurz (60 min). Die Belüftung wird auf das Maximum 
eingestellt (150 l/min). Unter diesen Bedingungen sinkt die Temperatur auf 
40°C bis zum Ende des 7. Tages    
 
0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
100
0 1 2 3 4 5 6 7
Zeit [Tage]
Te
m
pe
ra
tu
r [
°C
], 
Vo
lu
m
en
st
ro
m
 [l
/m
in
]
0,00
0,04
0,08
0,12
0,16
0,20
0,24
0,28
0,32
0,36
0,40
St
of
fs
tr
om
 [m
ol
/m
in
],
M
as
se
st
ro
m
 [0
,1
kg
/m
in
]
Ablufttemperatur Zuluft-Volumenstrom CO2-Strom Verdunstungsstrom  
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b) Prozessphasen 
In der Abbildung 8.3 sind die aus der Ablufttemperatur (links) und der CO2-Produktion 
(rechts) abgeleiteten Prozessphasen für ausgewählte Zeitabschnitte dargestellt. Folgende 
Erkenntnisse können daraus gewonnen werden: 
globale Phasen: Wegen des Temperaturanstieges wird bereits zu Beginn des Versu-
ches die globale Aufheizphase (2) erkannt. Im Temperaturbereich 40 
bis 50°C erfolgt der Übergang in die Trocknungsphase (3). 
lokale Phasen der 
Erwärmung: 
Zu Beginn der Simulation wird die psychrophile Phase (0) erkannt. 
Diese wird ab 25°C von der mesophilen Phase (1) abgelöst. Bei ca. 
40°C beginnt Übergangsphase (2), die etwa 6 Stunden dauert. 
Danach folgt die letzte thermophile Phase (3).  
lokale Phasen eines 
Ruheintervalls: 
Nach einer Drehphase wird kurz die Lag-Phase (1) angezeigt, die 
jedoch wegen der steigenden CO2-Produktion gleich in die 
exponentielle Phase (2) übergeht. Danach folgt im Bereich einer 
geringen Änderung der CO2-Produktion die stationäre Phase (3). Bei 
deutlich sinkendem Stoffstrom folgt die letale Phase (4). Dieser 
Übergang wird als Schaltimpuls zur Einleitung einer Drehphase 
verwendet. Um zu verhindern, dass der Reaktor zu oft gedreht wird, 
wurde eine minimale Länge eines Ruheintervalls festgelegt 
(120 min). Aus diesem Grund werden die ersten beiden dargestell-
ten Drehphasen verzögert eingeleitet. Die letzten beiden Ruhe-
intervalle sind länger, so dass dort keine Verzögerung erforderlich 
ist.  
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Abbildung 8.3: Prozessphasen während des simulierten Prozessablaufs (S/1)  
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c) Erkennung und Handlung 
Die Abbildung 8.4 zeigt die automatische Sollwertgenerierung am Beispiel des Zuluft-
Volumenstromes. Die unscharfen Variablen Temperaturbereich sowie globaler und lokaler 
Zustand werden durch Zuordnung zu den Ziffern 1-3 (kalt, gut und warm) bzw. 1-5 (negativ 
schlecht, negativ mittel, gut, positiv mittel und positiv schlecht) dargestellt.  
Die Temperatur liegt, ausgenommen unmittelbar am Anfang und am Ende des Zeitraumes in 
dem Bereich gut. Am Ende des zweiten Tages ist eine leichte Verschlechterung in Richtung 
hoher Temperaturen zu erkennen, die auf die Bereichsbildung (siehe Abbildung 7.21) 
zurückzuführen ist. Der globale und der lokale Zustand liegen größtenteils im Bereich gut. 
Der Zusammenhang zwischen lokalem Zustand und Volumenstrom ist gut sichtbar. Verän-
dert sich der Zustand aus dem Zustand gut heraus, so folgt eine Änderung des Volumen-
stroms, mit der beabsichtigten Folge dass sich der Zustand gut wieder einstellt. Der 
Änderungsfaktor pendelt im Bereich -10 bis +10%, d.h. der Verlauf war stabil und harte 
Eingriffe waren nicht erforderlich. 
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d) Vergleich der Simulationsrechnungen 
Die Simulationsrechnungen S/1-S/4 sind in der Anlage 8 dokumentiert. Die wesentlichen 
Ergebnisse sind in der Tabelle 8.3 zusammengefasst.  
 
Sim.- WGE
Nr. Aktivität WG [mol] rel. [kg] rel. [kg] rel. [Ma.-%]
S/1 groß mittel 1004 100% 149,9 100% 438 100% 25
S/2 mittel mittel 595 59% 85,6 57% 507 116% 21
S/3 groß mittel 564 56% 77,4 52% 516 118% 34
S/4 groß mittel 842 84% 158,8 106% 431 98% 23
NCO2,prod MV MM,EKlassifikation
 
Tabelle 8.3: Ergebnisse der Simulationsrechnungen zur Erprobung der Steuerungslösung 
 
Folgende Aussagen lassen sich bezüglich der einzelnen Veränderungen der Versuchs-
parameter treffen: 
 
Veränderung zu S/1 Wirkung 
geringerer Wasser-
gehalt 
(S/2) 
Bei geringerem Anfangswassergehalt ist die biologische Aktivität 
von Beginn an limitiert. Daher wird eine geringere Aktivitäts-
klasse, aber noch die gleiche Wassergehaltsklasse erkannt. Bei 
einer technischen Umsetzung der Steuerungslösung besteht an 
dieser Stelle Optimierungsbedarf. 
geringerer oTS-Gehalt 
(S/3) 
Bei geringerem oTS-Gehalt wird der Prozess bereits vor dem 
Ende des 4. Tages in die Abkühlphase überführt, da die mini-
male Aktivität erreicht wurde. 
höhere Bildungsenthal-
pie (S/4) 
Bei größerer Energiefreisetzung beim Organikabbau erfolgt die 
Erwärmung schneller, so dass die Erhöhung des Volumen-
stromes folgerichtig eher eingeleitet wird. Damit wird in der 
gleichen Zeit mehr Wasser ausgetragen und ein niedrigerer 
Wassergehalt erreicht.  
 
 
8.3 Erprobung mit realen Prozessdaten 
Zum Abschluss der Entwicklungsarbeit konnte die Steuerungslösung mit gemessenen Daten 
aus der Versuchsdurchführung getestet werden. Dazu wurde die am Anfang des Kapitels 8 
beschriebene MATLAB-Anwendung erstellt, die den realen Prozess simuliert (siehe Abbildung 
8.1). Die vorhandenen Daten werden über die Koordinierungseinheit getaktet an die 
Führungskomponente weitergegeben. Ein Screenshot des Gesamtmodells im offline Betrieb 
befindet sich in der Anlage 8.  
Die ersten Ergebnisse werden am Beispiel des Versuches I/7 gezeigt. Die Abbildung 8.5 
(links) zeigt die globalen und die lokalen Phasen während der Erwärmung des Materials. Die 
Prozessphasen werden sicher erkannt und verlaufen ähnlich wie in der Simulation in der 
Abbildung 8.3 (links).  
Die Qualität der Erkennung des Temperaturbereiches sowie der globalen und lokalen 
Zustände wird in der Abbildung 8.3 (rechts) sichtbar. Die Temperatur liegt im Bereich gut. Bei 
den Zuständen sind deutliche Schwankungen zu erkennen.  
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Dies deutet darauf hin, dass eine weitere Filterung der Messwerte notwendig ist. Dement-
sprechend würde der Arbeitsschritt Handlung mit der häufigen Variation des Sollwertes 
reagieren. 
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9 Zusammenfassung und Ausblick 
 
Im Mittelpunkt der vorliegenden Arbeit stand die prozess- und steuerungstechnische Unter-
suchung der biologischen Trocknung von Restabfällen im dynamischen Reaktor, eines unter 
besonderen Bedingungen geführten aeroben biologischen Abbauprozesses.  
Die Kombination von Prozess und Reaktor weist durch die zeitgleich realisierbaren 
mechanischen und biochemischen Teilprozesse die bestmöglichen Voraussetzungen für die 
Durchführung von Oberflächenprozessen in inhomogenen Festbetten auf. Trotzdem wurde 
eine solche Kombination bisher nur in Ansätzen wissenschaftlich untersucht. Der dafür 
wesentliche Grund wird darin gesehen, dass klassische Methoden der Prozessmodellierung 
für Prozesse, die sich wie hier aus biochemischen und physikalischen, also völlig unter-
schiedlich beschreibbaren Teilprozessen zusammensetzen, nicht geeignet sind. Für die 
Bearbeitung der Aufgabenstellung wurde als Lösungsansatz die Zusammenführung 
klassischer physikalischer Herangehensweisen mit einer unscharfen Modellierung sowohl als 
ein innovativer und hier im Gegensatz zur Anwendung auf statische Systeme auch Erfolg 
versprechender Weg gewählt. 
Kennzeichen aller bis dahin noch nicht beschrittener Wege bei den Untersuchungen an 
dynamischen Reaktor ist es, dass am Beginn das abzuarbeitende Problemfeld nur qualitativ 
zu erkennen ist. Die Folge davon war, dass für die Lösung der Aufgabenstellung in ihren 
notwendigen Details, wie die Arbeit zeigt, ein von biochemischen bis hin zu modelltheoreti-
schen Aspekten reichendes Spektrum abgearbeitet werden musste. 
Das erste zu lösende Problem bestand darin, dass eine Möglichkeit gefunden werden 
musste, sowohl das bisher nicht vorhandene Expertenwissen als auch belastbare Prozess-
daten, also die Grundlagen für die Umsetzung der Vorgehensweise, zu gewinnen. Die 
Lösung dieser entscheidenden Aufgabe gelang mit der Entwicklung und Umsetzung der 
kleintechnischen Versuchsanlage "Drehrohrreaktor", die ausgehend von einer einfachen, nur 
dem eigentlichen Funktionsnachweis dienlichen, Anlagenkonfiguration, zu einem qualitativ 
hochwertigem "Datengenerator" fortentwickelt wurde. 
Dazu wurden in einem ersten theoretischen Untersuchungsabschnitt die Bedingungen, 
Potenziale und Grenzen der biologischen Trocknung qualitativ und quantitativ beschrieben. 
Dabei wurden vor allem die Maßstabsabhängigkeiten des Reaktor-Abfall-Systems 
betrachtet. Im Unterschied zu ähnlich gelagerten Arbeiten wurde als ein wesentliches 
Ergebnis erkannt, dass nur durch die Untersuchungen an einer repräsentativen Menge aus 
Originalmaterial, die übertragbaren Ergebnisse erzielbar sind. In dieser Beziehung erwies 
sich die Grundkonzeption der Versuchsanlage als geeignet, da sie mit einer Kapazität von 
bis zu 1000 kg pro Charge diese Bedingung erfüllt. 
Mit den aus den theoretischen Betrachtungen gewonnenen Erkenntnissen konnte die 
vorhandene Versuchsanlage zu einer rechnergesteuerten, automatischen Pilotanlage 
weiterentwickelt werden. Die dazu erforderliche Steuersoftware wurde im Rahmen der Arbeit 
entwickelt. Erst die mit dieser speziellen Softwarelösung realisierte Datenerfassung, die 
umfangreiche Datenmengen in der erforderlichen Qualität bereitzustellen in der Lage ist, 
schuf die Voraussetzung für das Erkennen der signifikanten Zusammenhänge. Darauf 
aufbauend wurde es möglich, den Entwurf einer intelligenten Steuerung in Angriff zu 
nehmen. Als wesentlicher Teil der Software wurde eine Schnittstelle zwischen dem Prozess 
und einer leistungsfähigen Simulationsumgebung geschaffen. Damit können komplexe 
Steuerungsstrukturen flexibel gestaltet und auch während eines Versuches verändert 
werden.  
Zum Aufbau des bisher nicht vorhandenen Expertenwissens zur biologischen Trocknung im 
Drehrohrreaktor mussten mehrere Versuchsreihen realisiert werden. Dabei konnten die aus 
theoretischer Sicht zu erwartenden Vorteile der Behandlung im Drehrohrreaktor auch 
experimentell nachgewiesen werden. Die gezielte Kombination von biologischen und 
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mechanischen Prozessen innerhalb eines Reaktors führt zu Eigenschaften des Output-
materials, die die prinzipielle Überlegenheit des dynamischen Reaktors hinsichtlich der 
erreichbaren Synthese aus Prozessbeeinflussbarkeit und Produktqualität deutlich belegt. Im 
Detail konnten mit Hilfe der Experimente folgende wesentliche Zusammenhänge verifiziert 
werden, die auch für die ökonomische Bewertung und damit die praktischen Einsatzchancen 
des dynamischen Prozesses als grundlegend anzusehen sind: 
• Die Flexibilität des Drehrohrs gegenüber schwankenden Inputqualitäten konnte 
durch das breite Spektrum der eingesetzten Materialien nachgewiesen werden.    
• Es konnte gezeigt werden, dass bereits ein Drehzeitanteil von 1-2% der Gesamt-
prozesszeit ausreichend ist, um sowohl die theoretisch begründbaren Grenzen der 
biologischen Trocknung zu erreichen, als auch einen gewünschten mechanischen 
Aufschluss zu gewährleisten. 
• Nur der dynamische Reaktor ermöglicht eine optimale Ausnutzung der Belüftungs-
luft und damit eine Minimierung der zugeführten Frischluftmenge und der anfallen-
den Abluftmengen. Projiziert man diese Option auf die real betriebenen Anlagen, 
lassen sich allein damit Einsparungen in Größenordnungen hinsichtlich des 
Energiebedarfes für die Bewegung und vor allem den Betrieb der Abluftreinigungs-
anlagen prognostizieren. 
Obwohl mit den ergänzend durchgeführten Untersuchungen zum Umluftbetrieb und zum 
quasikontinuierlichen Betrieb keine endgültigen Ergebnisse zu erreichen waren, wurden 
dennoch grundlegende Untersuchungen hierzu vorgenehmen. Durch den zu erwartenden 
Erkenntnisgewinn konnten sowohl das gesamte Potenzial des dynamischen Reaktors 
präsentiert, als auch bedeutsame Erkenntnisse und Ansatzpunkte für weiterführende Unter-
suchungen gewonnen werden. 
Im Ergebnis der Erarbeitung des Expertenwissens konnte ein Stand erreicht werden, der 
eine sichere Führung des Prozesses unter manuellen Sollwertvorgaben ermöglicht. Damit 
war die entscheidende Voraussetzung zur Umsetzung des methodischen Ansatzes zur 
automatischen Steuerung des Prozesses gegeben.  
Auf der Basis des theoretischen Wissens und der in Experimenten gewonnenen empirischen 
Erkenntnisse konnte das Prozessmodell aufgestellt und implementiert werden. Das Modell 
stellt einen neuen Ansatz zur Modellierung von dynamischen Festbettsystemen dar. Es 
handelt sich um ein maßstabs- und geometrieunabhängiges, dimensionsloses Modell, das 
deterministische und empirische Elemente erfolgreich kombiniert. Die zentrale Aufgabe, die 
Nachbildung des biologischen Abbaus, wurde durch ein unscharfes Teilmodell gelöst. Dabei 
gelang es, mit Hilfe einer einzigen Regel, die bekannten Grundzusammenhänge des 
aeroben Abbaus in das Modell zu integrieren. In sich am realen Prozess orientierenden 
Erprobungsrechnungen konnte die Eignung des Modells nachgewiesen und damit als 
Grundlage für die folgenden Schritte genutzt werden. 
Die vorgestellte Steuerungslösung besteht aus einem Modul zur Klassensteuerung, der in 
eine übergeordnete Ablaufsteuerung eingebettet wurde. Diesem Aufbau liegt die Fest-
stellung zu Grunde, dass beim diskontinuierlich geführten Prozess die Eigenschaften des 
Reaktor-Abfall-Systems von Charge zu Charge sehr unterschiedlich ausfallen können. Mit 
fortschreitender Prozesszeit können bestimmte Eigenschaften, im konkreten Fall Wasser-
gehalt und Aktivität des Materials aus dem Prozessverlauf selbst bestimmt werden. Voraus-
setzung dazu ist die Schaffung von vergleichbaren Prozessbedingungen durch eine vorge-
gebene Reihenfolge von Handlungen zu Beginn des Prozesses. Ab einem bestimmten 
Informationsstand kann die bis dahin schematische in eine automatische Prozessführung 
überführt werden. In dieser werden an die aktuelle Prozesssituation angepasste Handlungen 
ausgeführt.  
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Wie bei der Auswertung der experimentellen Untersuchungen gezeigt wurde, besitzt der 
Prozess einen mehrfachen Phasencharakter, dessen Ausprägung wesentlich von den 
Materialeigenschaften bestimmt wird. Unter diesen Bedingungen kann eine qualitative 
Lösung nur durch die Zerlegung der Klassifikationsaufgabe erreicht werden. Zur möglichst 
exakten Beschreibung der Situation werden in der konkreten Steuerungslösung daher 
mehrere Klassifikatoren eingesetzt. Am Beispiel von konkreten Versuchsergebnissen 
konnten die zur Klassifikation benötigten Merkmale bestimmt und parametriert werden. 
Dabei wurde festgestellt, dass zur genauen Beschreibung von Zuständen bestimmte 
Merkmale in zwei Zeithorizonten gebildet werden müssen. Durch geeignete Auswahl der 
Eingriffszeitpunkte konnte das komplexe Mehrgrößenproblem in Einzelaufgaben zerlegt 
werden, durch die damit bekannte Zuordnung von Input-Output-Variablen die Handlungen 
der Klassensteuerung bestimmt werden können. 
Die entwickelte Steuerungslösung wurde am Prozessmodell unter unterschiedlichen 
Szenarien erprobt. Die offline Erprobung mit Prozessdaten rundet die Ergebnisse ab. 
Im Rahmen der Arbeit wurde ein Stand der Untersuchungen zur biologischen Trocknung von 
Restabfällen im dynamischen Reaktor erreicht, der die Voraussetzung für weiterführende 
Arbeiten bietet. Dabei lassen sich zwei Richtungen definieren: 
• Übertragung der Erkenntnisse auf großtechnische Drehrohrreaktoren bezüglich der 
Prozessbeschreibung, mit dem Ziel der Adaption der entwickelten Steuerungs-
lösung.  
• Fortführung der Arbeiten zur Prozessoptimierung, hier vor allem zur Umluftführung 
und zum halbkontinuierlichen Betrieb. 
Es ist zu erwarten, dass mit der Optimierung des halbkontinuierlichen Betriebs auch eine 
Übertragung der Steuerungslösung auf die gegenwärtig in der Bioabfallbehandlung 
benutzten Rottetrommeln möglich ist. Damit kann eine Kontinuität der Arbeiten erreicht 
werden, obwohl in der Restabfallbehandlung gegenwärtig keine Drehrohrreaktoren vorhan-
den sind. 
 
- 210 - 
Literaturverzeichnis 
 
 
 
 
Aboulam, S.; Morvan, B. und Revel, J.-C.: Using of a rotating-drum pilot plant to model the 
composting household waste on industrial scale. Compost Science & Utilization, 14 
(2006) Nr. 3, S.184-190. 
Bartha, B.K., Brummack, J. und Klöden, W.: Steuerung eines Reaktors zur Aufbereitung von 
Abfällen mit biogenen Bestandteilen. Abschlussbericht zum DBU Projekt 14736, 
Technische Universität Dresden, 2002. 
Bartha, B.K. und Brummack, J.: Entwicklung einer Steuerungsstrategie für biotechnologische 
Prozesse in der Abfallbehandlung. In: Kühle-Weidemeier, M. (Hrsg.): 
Abfallforschungstage 2006. Göttingen: Cuvillier, 2006. 
Bartsch, H.J.: Taschenbuch mathematischer Formeln. München, Wien: Carl Hanser, 2001. 
Becker, H.G.O.: Organikum : organisch-chemisches Grundpraktikum. Weinheim: Wiley, 
1999. 
Bocklisch, S.F.: Prozessanalyse mit unscharfen Verfahren. Berlin: Verlag Technik, 1987. 
Brummack, J. und Bartha, B.K.: Prozessoptimierung im Kompostwerk der Firma Grube unter 
Einbeziehung des Dombelüftungsverfahrens. Interner Abschlussbericht, Technische 
Universität Dresden, 2003.  
Brummack, J. und Bartha, B.K.: Ertüchtigung der Nachrotte in MBA's durch das 
Dombelüftungsverfahren. In: Kühle-Weidemeier, M. (Hrsg.): International 
Symposium MBT 2005. Göttingen: Cuvillier, 2005. 
BMU (Bundesministerium für Umwelt, Naturschutz und Reaktorsicherheit): 
Siedlungsabfallentsorgung in Deutschland 2006. Veröffentlicht unter: 
http://www.bmu.de/abfallwirtschaft/doc/37876.php  
Chen, W.C.; Chang, N.B. und Skieh, W.K.: Advanced hybrid fuzzy-neural controller for 
industrial wastewater treatment. Journal of Environmental Engineering, 127 (2001) 
Nr. 11, S. 1048-1059. 
Dittmann, A.: Technische Thermodynamik / Energielehre. Skript, Technische Universität 
Dresden, 1998. 
Fischer, J.L.; Albrecht, A. und Kämpfer, P.: Mikrobiologie der Kompostierung von Abfällen. 
In: Kämpfer, P. und Weißenfels, W.D. (Hrsg.): Biologische Behandlung organischer 
Abfälle. Berlin, Heidelberg: Springer, 2001. 
Föllinger, O.: Regelungstechnik. Heidelberg: Hüthig, 1994. 
Goldstein, N.: Mixed MSW composting facilities in the U.S. BioCycle, 46 (2005) Nr. 11, S. 61-
63.  
Gollmer, K. und Posten, S.: Ein Mustererkennungssystem von Prozesssituationen bei Batch 
und Fed-Batch Prozessen. at - Automatisierungstechnik, 46 (1998) Nr. 8, S. 395-
403. 
Gudladt, U.: Emissionsminderungspotentiale prozessintegrierter Maßnahmen bei der 
Kompostierung von Bioabfall. Dissertation, Universität Kiel, 2001. 
 
- 211 - 
Haug, R.T.: The practical handbook of compost engineering. Boca Raton: Lewis Publishers, 
1993. 
Helmrich, H. und Schügerl, K.: Drehrohrreaktoren in der Chemietechnik. Chemie-Ingenieur-
Technik, 51 (1979) Nr. 8, S. 771-778. 
Hiecke, J.: Untersuchungen zur Konditionierung von Restabfällen. Diplomarbeit, Technische 
Universität Dresden, 1997. 
Hötzel, S.: Abbauverhalten von Restabfall in ausgewählten MBA-Anlagen. Diplomarbeit, 
Technische Universität Dresden, 2006. 
Huhn, J.: Technische Thermodynamik. Skript, Technische Universität Dresden, 2006. 
Ingram, A.; Seville, J.P.K.; Parker, D.J.; Fan, X. und Forster, R.G.: Axial und radial dispersion 
in rolling mode rotating drums. Powder Technology, 158 (2005), S. 76-91. 
Kiendl, H.: Fuzzy Control methodenorientiert. München, Wien: Oldenbourg, 1997. 
Klöden, W.: Mess- und Automatisierungstechnik. Lehrunterlagen, Technische Universität 
Dresden, 2005a. 
Klöden, W.: Prozessanalyse und Versuchsplanung. Lehrunterlagen, Technische Universität 
Dresden, 2005b. 
Knoblauch, A:: Untersuchung industrieller Kompostierungsprozesse mit Schwerpunkt 
Hygienisierung von Bioabfällen. Dissertation, Technische Universität Dresden, 2001.  
Koch, M.; Kuhn, T. und Wernstedt, J.: Fuzzy control : optimale Nachbildung und Entwurf 
optimaler Entscheidungen. München, Wien: Oldenbourg, 1996. 
Konstantinov, K. und Yoshida, T.: Physiological state control of fermentation processes. 
Biotechnology and Bioengineering, 33 (1989) Nr. 9, S. 1145-1156. 
Konstantinov, K. und Yoshida, T.: Konwledge-based control of fermentation processes. 
Biotechnology and Bioengineering, 39 (1992) Nr. 5, S. 479-486. 
Krischer, O.: Die Wissenschaftlichen Grundlagen der Trocknungstechnik. Berlin, Heidelberg: 
Springer, 1978.  
Kröll, K.: Trockner und Trocknungsverfahren. Berlin, Heidelberg: Springer, 1978. 
Krogmann, U.: Kompostierung. Bonn: Economica, 1994. 
Kuhn, C.: Ein zellulärer Raum zur Merkmalextraktion und Klassifikation. at - 
Automatisierungstechnik, 49 (2001) Nr. 5, S. 234-243. 
Maas, R.: Maßstabsübertragung bei Drehrohrreaktoren für die biologisch-mechanische 
Konditionierung von Abfällen. Interdisziplinäre Projektarbeit, Technische Universität 
Dresden, 2001. 
Mason, I.G.: Mathematical modelling of the composting process: A review. Waste 
Management 26 (2006), S. 3-21.  
Mitchell, D.A.; Tongta, A.; Stuart, D.M. und Krieger, N.: The potential for establishment of 
axial temperature profiles during solid-state fermentation in rotating drum 
bioreactors. Biotechnology and Bioengineering, 80 (2002) Nr.1, S. 114-122. 
Müller, A.: Entwicklung eines integrierten Fuzzy - Kontrollsystems zum Belastungsausgleich 
von industriellen Abwasserkläranlagen mit anaerober Vorbehandlung. Dissertation, 
Rheinisch-Westfälische Technische Hochschule Aachen, 1997. 
Muthuswamy, K. und Srinivasan, R.: Phase-based supervisory control for fermentation 
process development. Journal of Process Control, 13 (2003) Nr. 5, S. 367-382. 
 
- 212 - 
Neidel, W. und Sonntag, R.: Dimensionierung und Konstruktion von Reaktionsapparaten und 
Chemieöfen. 4. Lehrbrief: Stofftarnsport im Drehrohrreaktor. Berlin: Verlag Technik, 
1975. 
Paar, S.: Das Dombelüftungsverfahren. Dissertation, Technische Universität Dresden, 2000. 
Peuker, U.A. und Stahl, W.: Durchströmungstrocknung vorgeheizter Haufwerke- 
Trocknungsphase während mechanisch-thermischer Entfeuchtungsverfahren. 
Chemie-Ingenieur-Technik, 74 (2002) Nr. 3, S. 350-355. 
Puñal, A.; Rodríguez, J.; Franco, A.; Carrasco, E.F.; Roca, E. und Lema, J.M.: Advanced 
monitoring and control of anaerobic wastewater treatment plants: diagnosis and 
supervision by a fuzzy-based expert system. Water Science and Technology, 43 
(2001) Nr. 7, S. 191-198. 
Rotter, S.; Kost, T.; Bilitewski, B.; Kock, O.; Seeger, H. und Urban, A.: Abfallanalysen - 
Anwendung, Probleme und neue Wege für die Praxis. Müll und Abfall, 35 (2003) Nr. 
9, S. 438-454.  
Sanchez, E.N.; Beteau, J.F. und Carlos-Hernandez, S.: Fuzzy supervisory control for a 
wastewater treatment plant. Proceedings of the 2001 IEEE International Symposium 
on Intelligent Control, Mexico City, S. 343-347. 
Schinkel, A.-P. und Klose, W.: Wärmetransportbestimmte Carbonisierung von Biomasse im 
Drehrohrreaktor. Chemie-Ingenieur-Technik, 74 (2002) Nr. 3, S. 350-355. 
Schlegel, H.G.: Allgemeine Mikrobiologie. Stuttgart, New York: Thieme, 1992. 
Scholwin, F.: Durch Prozessregelung zum Rotteerfolg. Dissertation, Bauhaus Universität 
Weimar, 2004. 
Schubert, R.: Übertragbarkeitsuntersuchungen am Drehrohrreaktor. Diplomarbeit, 
Technische Universität Dresden, 1998. 
Siimes, T.; Linko, P.; Numers, C.; Nakajima, M. und Endo, I.: Real-time fuzzy-knowledge-
based control of baker´s yeast production. Biotechnology and Bioengineering, 45 
(1995) Nr. 2, S. 135-143. 
Sohnemann, J.: Untersuchungen zur Adsorption in Aktivkohlebehältern ottomotorisch 
betriebener Personenkraftwagen. Dissertation, Universität Dortmund, 2005. 
Soyez, K.: Mechanisch-biologische Abfallbehandlung: Technologien, Ablagerungsverhalten 
und Bewertung. Berlin: Erich Schmidt, 2001. 
Steiner, M.: Stellenwert und Perspektiven der MBA in Europa. In: Kühle-Weidemeier, M. 
(Hrsg.): International Symposium MBT 2005. Göttingen: Cuvillier, 2005. 
Steyer, J.P.; Genovesi, A. und Harmand, J.: Advanced monitoring and control of anaerobic 
wastewater treatment plants: fault detection and isolation. Water Science and 
Technology, 43 (2001) Nr. 7, S. 183-190. 
Stuart, D.M.; Mitchell, D.A.; Johns, M.R. und Litster, J.D.: Solid-state fermentation in rotating 
drum bioreactors: operating variables affect performance through their effects on 
transport phenomena. Biotechnology and Bioengineering, 63 (1999) Nr.4, S. 383-
391. 
Takagi, T. und Sugeno, M.: Fuzzy identification of systems and ist application to modelling 
and control. IEEE Transactions on Systems, Man and Cybernetics, 15 (1985) Nr.1, 
S. 116-132. 
Verein Deutscher Ingenieure VDI (Hrsg.): VDI-Wärmeatlas. Berlin: Springer, 1997. 
 
- 213 - 
Vuorinen, A.H. und Saharinen, M.H.: Cattle and pig manure and peat cocomposting in a 
drum composting System: microbiological and chemical parameters. Compost 
Science & Utilization, 7 (1999) Nr. 3, S. 54-65.  
Wolf, K.-H.: Kinetik in der Bioverfahrenstechnik. Hamburg: Behr, 1991. 
Zadeh, L.A.: Fuzzy sets. Inform. Control. 8 (1965), S. 338-353. 
Zlokarnik, M.: Scale-up: Maßstabsübertragung in der Verfahrenstechnik. Weinheim: Wiley, 
2005. 
 
Verordnungen 
 
30. BImSchV: 30. Verordnung zur Durchführung des Bundes-Immissionsschutzgesetzes, 
Verordnung über Anlagen zur biologischen Behandlung von Abfällen vom 20. 
Februar 2001 (BGBl. I S. 305).  
AbfAblV: Verordnung über die umweltverträgliche Ablagerung von Siedlungsabfällen und 
über biologische Abfallbehandlungsanlagen (Abfallablagerungsverordnung) vom 20. 
Februar 2001 (BGBl. I S. 305), geändert durch Artikel 2 der Verordnung vom 24. Juli 
2002 (BGBl. I S. 2807) und durch Artikel 1 der Verordnung vom 13. Dezember 2006 
(BGBl. I S. 2860). 
 
Normen 
 
DIN 51603-1: Flüssige Brennstoffe - Heizöle - Teil 1: Heizöl EL; Mindestanforderungen. 
Stand: 09.2003. 
EN 12879: Charakterisierung von Schlämmen - Bestimmung des Glühverlustes der 
Trockenmasse. Stand: 02.2001. 
EN 12880: Charakterisierung von Schlämmen - Bestimmung des Trockenrückstandes und 
des Wassergehalts. Stand: 02.2001. 
 
- 214 - 
Abbildungsverzeichnis 
 
Abbildung 1.1: Aufbau der Arbeit 2 
Abbildung 2.1: Prozessführung mit manueller (links) und automatischer (rechts) Sollwertvorgabe 5 
Abbildung 2.2: Entwurf und Anwendung des Klassifikators 7 
Abbildung 2.3: Wirkungskreis der Klassensteuerung 7 
Abbildung 2.4: Zuordnung zu scharfen (links) und unscharfen Mengen (rechts) 9 
Abbildung 2.5: Trapezförmige Zugehörigkeitsfunktion 9 
Abbildung 2.6: Ablauf der Fuzzyverarbeitung 11 
Abbildung 2.7: Aggregation mit dem UND- bzw. ODER-Operator 12 
Abbildung 2.8: Implikation und Akkumulation bei der Fuzzyverarbeitung 12 
Abbildung 2.9: Häufige Defuzzyfizierungsmethoden 13 
Abbildung 3.1: Biologische Verfahrenskonzepte zur Restabfallbehandlung 16 
Abbildung 3.2: Schematischer Verfahrensablauf in MBA- und MBS-Anlagen 17 
Abbildung 3.3: Bestimmung der Inputeigenschaften durch Rückwärtsanalyse 21 
Abbildung 3.4: Prozessverlauf bei der biologischen Trocknung 23 
Abbildung 3.5: Dreistoffdiagramm zur Darstellung des Einsatzbereiches der biologischen Trocknung24 
Abbildung 3.6: Betrachtungsebenen der theoretischen Prozessanalyse 26 
Abbildung 3.7: Phasen des mikrobiellen Wachstums 27 
Abbildung 3.8: Schematische Darstellung der Komplexität biotechnologischer Prozesse 29 
Abbildung 3.9: Prinzipschema der Durchströmungstrocknung 32 
Abbildung 3.10: Massebilanz für ein differentielles Volumenelement des Haufwerks 33 
Abbildung 3.11: Wärmebilanzen für ein differentielles Volumenelement des Haufwerks 35 
Abbildung 3.12: Spezifischer Luftbedarf für die Verdunstung 39 
Abbildung 3.13: Spezifischer Wärmebedarf der Verdunstung 41 
Abbildung 3.14: Spezifische Kohlendioxidproduktion der Verdunstung 42 
Abbildung 3.15: Kohlendioxidkonzentration bei unterschiedlichen Ablufttemperaturen 43 
Abbildung 3.16: Spezifischer Abbaubedarf der Verdunstung 44 
Abbildung 3.17: Beispielrechnung zur biologischen Trocknung 46 
Abbildung 3.18: Prinzipskizze der Umluftführung 47 
Abbildung 3.19: Umluftverhältnis bei verschiedenen maximal zulässigen CO2-Konzentrationen in der 
Abluft 48 
Abbildung 3.20: Darstellung des Zusammenhanges bei der Ausbildung der Temperatur 50 
Abbildung 3.21: Abhängigkeit der spezifischen Wärmekapazität vom Wassergehalt 51 
Abbildung 3.22: Feststofftransport im geneigten Drehrohr 54 
Abbildung 3.23: Stoffaustausch zwischen Gas und Feststoff im Drehrohrreaktor 56 
Abbildung 3.24: Temperaturverlauf im kontinuierlich und diskontinuierlich betriebenen Drehrohrreaktor
 57 
Abbildung 3.25: Darstellung zur Berechnung der Rotationsleistung 61 
Abbildung 4.1: Aufbau des Versuchsdrehrohrs 63 
 
- 215 - 
Abbildung 4.2: Versuchsdrehrohr im Aufbau 65 
Abbildung 4.3: RI-Fließbild der Versuchsanlage im Frisch- und Umluftbetrieb 66 
Abbildung 4.4: Schematischer Aufbau des Steuerprogramms 71 
Abbildung 4.5: Struktur der implementierten Regelkreise 73 
Abbildung 4.6: Ablauf der Kommunikation zwischen Steuerprogramm und Führungskomponente 74 
Abbildung 5.1: Verlauf der wichtigsten Mess- und Stellgrößen beim Versuch I/7 79 
Abbildung 5.2: Anordnung der Temperaturmessstellen im und am Drehrohrreaktor 80 
Abbildung 5.3: Temperaturverlauf an verschiedenen Messstellen (Versuch I/7) 81 
Abbildung 5.4: Darstellung des Entwicklungstrends der Temperatur (Versuch I/7) 82 
Abbildung 5.5: Änderungsgeschwindigkeit der Abluft- und der Trendtemperatur (Versuch I/7) 84 
Abbildung 5.6: CO2- und O2-Konzentration in der Abluft (Versuch I/7) 85 
Abbildung 5.7: Mittelwertbildung beim dynamischen Prozess (Versuch I/7) 87 
Abbildung 5.8: Berechnete CO2-Produktion (Versuch I/7) 88 
Abbildung 5.9: Modellvorstellung zur örtlichen CO2-Konzentration im Reaktor 89 
Abbildung 5.10: Änderung der CO2-Konzentration in der Abluft durch Eingriffe der Prozessführung 90 
Abbildung 5.11: Vergleich der Verläufe von Ablufttemperatur und CO2-Strom (Versuch I/6) 92 
Abbildung 5.12: Modellvorstellung zum lokalen Phasencharakter des dynamischen Prozesses 93 
Abbildung 5.13: Einfluss der Anzahl der Umdrehungen auf die CO2-Produktion (Versuch I/13) 94 
Abbildung 5.14: Verdunstungsstrom (Versuch I/7) 96 
Abbildung 5.15: Kumulierte CO2- und Wassermengen (Versuch I/7) 97 
Abbildung 5.16: Masse und Wassergehalt des behandelten Materials (Versuch I/7) 99 
Abbildung 5.17: Darstellung der Wärmeströme (Versuch I/7) 100 
Abbildung 5.18: Kompensation der Wärmeverluste (Versuch I/7) 101 
Abbildung 5.19: Verlauf der im Reaktor gespeicherten Wärme (Versuch I/7) 102 
Abbildung 5.20: Berechnete spezifische Wärmekapazität des Abfalls (Versuch I/7) 103 
Abbildung 5.21: Gaszusammensetzung und Kohlenwasserstoffe in der Abluft (Versuch I/7) 106 
Abbildung 5.22: Vergleich des HC-Stromes in der Abluft und des pH-Wertes im Abluftkondensat der 
Versuche I/7 und I/9 107 
Abbildung 5.23: Prinzipskizze zur Messung des pH-Wertes im Abluftkondensat 108 
Abbildung 5.24: Verlauf des pH-Wertes im Kondensat aus der Abluft (Versuch I/7) 109 
Abbildung 5.25: Geöffneter Reaktor nach Versuchsende (Versuch I/7) 110 
Abbildung 5.26: Siebfraktionen des Outputs (Versuch I/7) 111 
Abbildung 5.27: Stabilitätsuntersuchung mit wiederbefeuchtetem Output (Versuch I/7b) 113 
Abbildung 5.28: Stabilitätsuntersuchung mit trockenem Output (Versuch I/9b) 114 
Abbildung 5.29: Berechnungsweg zur Bestimmung des Anfangswassergehaltes 115 
Abbildung 5.30: Verlauf der Trendtemperatur in den Versuchen I/6-I/13 120 
Abbildung 5.31: Kumulierte CO2-Produktion in den Versuchen I/6-I/13 122 
Abbildung 5.32: Kumulierter Wasseraustrag in den Versuchen I/6-I/13 123 
Abbildung 5.33: Masseanteile und Wassergehalt der Fraktionen im Output der Versuche I/6-I/13 125 
Abbildung 5.34: Prozessphasen beim diskontinuierlichen und halbkontinuierlichen Betrieb 126 
 
- 216 - 
Abbildung 5.35: Vorteile des halbkontinuierlichen Betriebs 127 
Abbildung 5.36: Gesamtablauf der Versuchsreihe mit halbkontinuierlichem Betrieb 129 
Abbildung 5.37: Masseentwicklung beim halbkontinuierlichen Betrieb 131 
Abbildung 5.38: CO2-Produktion im halbkontinuierlichen Betrieb 131 
Abbildung 5.39: Wasseraustrag im halbkontinuierlichen Betrieb 132 
Abbildung 5.40: Aufheizphase im halbkontinuierlichen und diskontinuierlichen Betrieb 133 
Abbildung 5.41: Wassergehalt im halbkontinuierlichen Betrieb 133 
Abbildung 5.42: Gesamtablauf der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 136 
Abbildung 5.43: Masseentwicklung beim Umluftbetrieb 138 
Abbildung 5.44: CO2-Konzentration und Umluftverhältnis beim Versuch III/1 139 
Abbildung 5.45: CO2-Produktion beim Versuch III/1 139 
Abbildung 5.46: CO2-Konzentration und Umluftverhältnis beim Versuch III/5 (Ausschnitt) 141 
Abbildung 5.47: CO2-Produktion beim Versuch III/5 (Ausschnitt) 141 
Abbildung 6.1: Aufbauschema des Prozessmodells 144 
Abbildung 6.2: Schematische Aufbau des Prozessmodells 145 
Abbildung 6.3: Zugehörigkeitsfunktion der Parameter im biologischen Modell 146 
Abbildung 6.4: Zugehörigkeitsfunktionen der linguistischen Variablen in der Prämisse im biologischen 
Modell 147 
Abbildung 6.5: Darstellung zur Definition des Begriffs "oTS-Gehalt" 148 
Abbildung 6.6: Bestimmung der maximalen spezifischen Abbauleistung 149 
Abbildung 6.7: Zugehörigkeitsfunktion der Konklusion und Defuzzyfizierung im biologischen Teilmodell
 149 
Abbildung 6.8: Signalflussplan zur Bestimmung der biologischen Abbauleistung 150 
Abbildung 6.9: Zeitverlauf der oTS-Masse nach dem Modellansatz zur Freilegung 153 
Abbildung 6.10: Schematische Darstellung des Gesamtmodells 154 
Abbildung 6.11: Simulierter Prozessverlauf (E/1) 156 
Abbildung 6.12: Bilanzierte Prozessgrößen beim simulierten Prozessverlauf (E/1) 156 
Abbildung 6.13: Aktivitätsfaktoren und relative Aktivität des Segmentes 5 (E/1 vs. E/8) 157 
Abbildung 6.14: Modellierte Freilegung von organischer Trockensubstanz (E/1) 158 
Abbildung 6.15: Ausbildung des Temperaturgradienten im simulierten Prozessverlauf (E/1) 158 
Abbildung 6.16: Ausbildung des CO2-Konzentrationsgradienten im simulierten Prozessverlauf (E/1))
 159 
Abbildung 7.1: Struktur der Steuerungslösung 161 
Abbildung 7.2: Prozessvariablen der biologischen Trocknung im Drehrohr 162 
Abbildung 7.3: Erkennung der globale Prozessphasen der biologischen Trocknung 164 
Abbildung 7.4: Merkmale zur Bestimmung der globalen Prozessphasen (Versuch I/7) 166 
Abbildung 7.5: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der globalen Phasen 167 
Abbildung 7.6: Lokale Prozessphasen während der Erwärmung 168 
Abbildung 7.7: Lokale Prozessphasen während der Erwärmung (Versuch I/7) 169 
Abbildung 7.8: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der lokalen Phasen der 
Erwärmung 169 
 
- 217 - 
Abbildung 7.9: Bestimmung der relativen CO2-Produktion 171 
Abbildung 7.10: Merkmale zur Beschreibung der Prozessphasen innerhalb eines Ruheintervalls 172 
Abbildung 7.11: Lokale Prozessphasen innerhalb eines Ruheintervalls 172 
Abbildung 7.12: Lokale Prozessphasen innerhalb von Ruheintervallen (Versuch I/6) 174 
Abbildung 7.13: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der lokalen Phasen 
innerhalb eines Ruheintervalls 174 
Abbildung 7.14: Globale und lokale Phasen der biologischen Trocknung im Drehrohr 175 
Abbildung 7.15: Bestimmung der Aktivitätsklasse während der Aufheizphase 177 
Abbildung 7.16: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der Aktivitätsklasse 177 
Abbildung 7.17: Bestimmung der Wassergehaltsklasse während der Aufheizphase 179 
Abbildung 7.18: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung der Wassergehaltsklasse
 180 
Abbildung 7.19: Erklärung des definierten Zustandsbegriffes 181 
Abbildung 7.20: Unterscheidung zwischen lokalem und globalem Zustand 182 
Abbildung 7.21: Bestimmung der Temperaturbereiche 183 
Abbildung 7.22: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung des Temperaturbereichs 184 
Abbildung 7.23: Zugehörigkeitsfunktionen der globalen (links) und lokalen (rechts) 
Temperaturänderung 185 
Abbildung 7.24: Methoden zur Bestimmung der abschnittsweisen kumulierten CO2-Produktion 186 
Abbildung 7.25: Abschnittsweise kumulierte CO2-Produktion in unterschiedlichen Zeiträumen (Versuch 
I/7) 187 
Abbildung 7.26: Relative Aktivität in unterschiedlichen Zeiträumen gebildet (Versuch I/7) 188 
Abbildung 7.27: Bestimmung der Aktivitätsbereiche 188 
Abbildung 7.28: Zugehörigkeitsfunktionen der Merkmale zur Bestimmung des Aktivitätsbereichs 189 
Abbildung 7.29: Zugehörigkeitsfunktionen der globalen (links) und lokalen (rechts) Aktivitätsänderung
 190 
Abbildung 7.30: Wissenszuwachs während der Behandlungszeit und mögliche Prozessführung 191 
Abbildung 7.31: Ablaufplan der übergeordneten Ablaufsteuerung 192 
Abbildung 7.32: Darstellung der Arbeitsschritte der Ablaufsteuerung am Prozessverlauf 193 
Abbildung 7.33: Schematische Darstellung der Input-Output-Zusammenhänge beim Reaktor-Abfall-
System 194 
Abbildung 7.34: Bestimmung von Zeitpunkten zur Veränderung der Inputgrößen 195 
Abbildung 7.35: Kaskadenregelung mit Sollwertspeicher 195 
Abbildung 7.36: Vorgehensweise bei der Sollwertbestimmung für den Volumenstrom 196 
Abbildung 7.37: Zugehörigkeitsfunktionen des Änderungsfaktors für den Volumenstrom 196 
Abbildung 7.38: Zugehörigkeitsfunktionen des Änderungswertes für die Anzahl der Umdrehungen 198 
Abbildung 7.39: Zusammenfassende Darstellung zur Steuerungslösung 199 
Abbildung 8.1: Vorgehensweise bei der Erprobung der Steuerungslösung 200 
Abbildung 8.2: Simulierter Prozessablauf (S/1) 202 
Abbildung 8.3: Prozessphasen während des simulierten Prozessablaufs (S/1) 203 
Abbildung 8.4: Erkennung und Handlung im simulierten Prozessablauf S/1 (Volumenstrom) 204 
Abbildung 8.5: Erprobung der Steuerungslösung mit realen Prozessdaten aus Versuch I/7 206 
 
- 218 - 
Tabellenverzeichnis 
 
Tabelle 4.1: Vergleich des Wärmeverlustes bei unterschiedlichen Reaktorgrößen 68 
Tabelle 5.1: Überblick zu den durchgeführten Versuchen 76 
Tabelle 5.2: Masseanteil und Wassergehalt der Siebfraktionen (Versuch I/7) 112 
Tabelle 5.3: Relative und absolute Messfehler 116 
Tabelle 5.4: Fehlerrechnung (Beispiel: Abweichung in der Ablufttemperatur) 117 
Tabelle 5.5: Maximaler Gesamtfehler bei der Bestimmung des Anfangswassergehaltes 118 
Tabelle 5.6: Eckdaten der Versuche mit Restabfällen (Versuchsreihe I) 118 
Tabelle 5.7: Ergebnisse der visuellen Beurteilung des Inputmaterials (Versuchsreihe I) 119 
Tabelle 5.8: Belüftungsströme in den Versuchen I/6-I/13 121 
Tabelle 5.9: Eckdaten der Reaktordrehung in den Versuchen I/6-I/13 121 
Tabelle 5.10: Massebilanz der Versuche I/6-I/13 124 
Tabelle 5.11: Bilanzierung des Abbaus in den Versuchen I/6-I/13 124 
Tabelle 5.12: Material in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 128 
Tabelle 5.13: Belüftungsströme in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 128 
Tabelle 5.14: Reaktordrehung in der Versuchsreihe zum halbkontinuierlichen Betrieb 129 
Tabelle 5.15: Materialwechsel beim halbkontinuierlichen Betrieb 130 
Tabelle 5.16: Bestimmung der Masseabnahme im halbkontinuierlichen Betrieb 130 
Tabelle 5.17: Belüftung in der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 136 
Tabelle 5.18: Reaktordrehung in der Versuchsreihe mit Umluftbetrieb 137 
Tabelle 5.19: Material beim Umluftbetrieb 137 
Tabelle 5.20: Abbau beim Umluftbetrieb 138 
Tabelle 6.1: Feste Modellparameter zur Erprobung des Prozessmodells 155 
Tabelle 6.2: Variation der Parameter in den Erprobungsrechnungen E/1-E/8 155 
Tabelle 6.3: Ergebnisse der Erprobungsrechnungen 160 
Tabelle 7.1: Regelbasis zur Beschreibung der globalen Phasen 164 
Tabelle 7.2: Regelbasis zur Beschreibung der lokalen Phasen während der Erwärmung 168 
Tabelle 7.3: Regelbasis zur Beschreibung der lokalen Phasen innerhalb eines Ruheintervalls 173 
Tabelle 7.4: Prozessdaten (1) während der Aufheizphase (Versuchsreihe I) 176 
Tabelle 7.5: Regelbasis zur Bestimmung der Aktivitätsklasse während der Aufheizphase 177 
Tabelle 7.6: Prozessdaten (2) während der Aufheizphase (Versuchsreihe I) 179 
Tabelle 7.7: Regelbasis zur Bestimmung der Wassergehaltsklasse während der Aufheizphase 180 
Tabelle 7.8: Regelbasis zur Bestimmung des aktuellen Zustandes 182 
Tabelle 7.9: Regelbasis zur Bestimmung des Temperaturbereiches 183 
Tabelle 7.10: Regelbasis zur Bestimmung des Zustandes anhand der Temperatur 185 
Tabelle 7.11: Regelbasis zur Bestimmung des Aktivitätsbereiches 189 
Tabelle 7.12: Regelbasis zur Bestimmung des Zustandes anhand der relativen Aktivität 190 
Tabelle 7.13: Regelbasis zur Bestimmung des Änderungsfaktors für den Volumenstrom 197 
 
- 219 - 
Tabelle 7.14: Regelbasis zur Bestimmung des Änderungswertes für die Anzahl der Umdrehungen 198 
Tabelle 8.1: Vorgaben für die Steuerungslösung 201 
Tabelle 8.2: Materialeigenschaften in den Simulationsrechnungen der Steuerungslösung 201 
Tabelle 8.3: Ergebnisse der Simulationsrechnungen zur Erprobung der Steuerungslösung 205 
 
 
- 220 - 
Anlagenverzeichnis 
 
 
 
Anlage 1:  Literatur zu aeroben biologischen Untersuchungen im Drehrohr  
 
Anlage 2:  Summenformeln und Ertragswerte  
 
Anlage 3: Dokumentation zur Versuchsanlage Drehrohrreaktor  
 
Anlage 4:  Thermodynamische Untersuchungen zum Drehrohrreaktor  
 
Anlage 5:  Bilddokumentation der experimentellen Untersuchungen  
 
Anlage 6:  Versuchsergebnisse  
 
Anlage 7:  Prozessmodellierung  
 
Anlage 8:  Erprobung der Steuerungslösung  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Anlagen 
 
 
 
  
 
 
 
 
Anlage 1 
- A1 - 
Anlage 1: Literatur zu aeroben biologischen Untersuchungen im Drehrohr 
 
 
Autor ABOULAM et al, 2006 
Zielstellung Vergleich des Outputs einer Versuchsanlage mit einer großtechnischen Anlage in der Restabfallbehandlung 
Reaktor 
(Technikum) 
Betriebsart  diskontinuierlich  
Volumen  V = 0,75 m³  
Länge   L = 1,5 m 
Durchmesser  D = 0,8 m 
Isolierung  thermisch passiv 
Temperaturmessung  Datenlogger im Material  
Luftführung  Überströmung 
Betriebs- 
bedingungen 
(Technikum) 
Füllgrad  Ψ = 75%  
intermittierende Belüftung 
Einschaltzeit  15 min / 120 min 
Luftwechselzahl LW = 5,3 m³L/(m³M h) , wenn eingeschaltet 
   LW = 0,66 m³L/(m³M h), über die Gesamtzeit 
Input-Masse  88 kg  
Drehzahl  n = 2 1/min, nicht kontinuierlich gedreht   
Behandlungszeit  t = 10 d  
nach 4 Tagen   Material- und Wasserzugabe 
nach 6 Tagen   Wasserzugabe 
Reaktor 
(Praxis) 
Betriebsart   kontinuierlich  
Volumen  V = 464 m³  
Länge   L = 39 m 
Durchmesser  D = 3,9 m 
Betriebs- 
bedingungen 
(Technikum) 
Drehzahl  n = 1 1/min, kontinuierlich gedreht   
Behandlungszeit  t = 3 d  
Material Restabfall 
publizierte 
Erkenntnisse 
• Funktionen des Drehrohrs (Reaktor, Zerkleinerungsaggregat) bestätigt 
• Maßstabsabhängigkeit der Zerkleinerung von Materialmenge und 
Reaktordimension bestätigt 
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Autor MITCHELL et al, 2002 
Zielstellung Untersuchung der axialen Temperaturverteilung bei Überströmung in der Gasphase ohne axiale Feststoffmischung.  
Reaktor 1) 
Betriebsart  diskontinuierlich  
Volumen  V = 0,024 m³ = 24 l 
Länge   L = 0,19 m 
Durchmesser  D = 0,85 m 
Luftführung  Überströmung 
Betriebsbed. 
1) 
Füllgrad  Ψ = 30% 
Drehzahl  n = 13,9 1/h, kontinuierlich gedreht  
Reaktor 2) 
Betriebsart  diskontinuierlich  
Volumen  V = 0,204 m³  
Länge   L = 0,57 m, 
Durchmesser  D = 0,8 m 
Luftführung  Überströmung 
Betriebsbed. 
2) 
Füllgrad  Ψ = 75% 
Drehzahl  n = 4,8 1/h, kontinuierlich gedreht  
Material Weizenkleie 
publizierte 
Erkenntnisse 
• Der axiale Temperaturgradient der Luft verursacht axiale 
Eigenschaftsgradienten im Material 
• Modell für axiale Temperaturverteilung entwickelt 
 
 
 
Autor STUART et al, 1999 
Zielstellung Beschreibung der Leistung des mikrobiellen Abbaus unter Beachtung von Transportvorgängen. 
Reaktor 
Material  Glas 
Betriebsart  diskontinuierlich  
Volumen   V = 0,019 m³  = 19 l 
Temperaturmessung 2 Sensoren (in der Reaktormitte und am Austritt) 
Luftführung  Überströmung 
Betriebs- 
bedingungen 
Füllgrad  Ψ = 30%  
Luftwechselzahl LW = 29 m³L/(m³M h)  
Input-Masse  2 kg  
Drehzahl  n = 0 / 5 / 10 / 15 1/min, kontinuierlich gedreht  
Behandlungszeit  t = 2-3 d  
Temperatur  von Außen temperiert (35°C) 
Material Weizenkleie 
publizierte 
Erkenntnisse 
• Der Betrieb des Reaktors beeinflusst die mikrobielle Leistung über die 
Auswirkung auf die Transportvorgänge in der Partikelebene.  
• Das geringe, vorhandene Wissen über Stoff-, Wärme und Impulsübertragung 
begrenzt den erfolgreichen großtechnischen Einsatz der aeroben 
Feststoffbehandlung. 
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Autor VUORINEN und SAHARINEN, 1999 
Zielstellung Untersuchung von physikalischen, chemischen und mikrobiellen Parametern bei der Kompostierung von Gülle mit Torf als Zuschlagsmaterial. 
Reaktor 
Betriebsart  kontinuierlich betrieben  
Volumen  V = 25 m³,  
Temperaturmessung  5 wandnahe Sensoren entlang des Drehrohres 
Lüftführung  Überströmung 
Betriebs- 
bedingungen 
Füllgrad  Ψ = 60%  
Luftwechselzahl LW = 27 m³L/(m³M h)  
Input-Massestrom 1.500 kg/d  
Drehzahl  n = 0,67 1/h, kontinuierlich gedreht  
Behandlungszeit  t = 6 d, anschließend 3 Monate statische Nachrotte 
Material Rinder- und Schweingülle mit Torf gemischt 
publizierte 
Erkenntnisse 
• Gute Kompostierbarkeit der Mischung trotz des sehr hohen Wassergehaltes 
(Anfangswassergehalt = 80%). 
• Hygienisierung in 6 Tagen bei maximalen Temperaturen unter 50°C erreicht. 
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Anlage 2: Summenformeln und Ertragswerte 
 
Quelle: HAUG (1993) 
 
Summenformeln für organisches Trockenmaterial und Produkte beim vollständigen aeroben 
Abbau (stöchiometrische Koeffizienten): 
Nr. Stoffgruppe C H O N O2 CO2 H2O NH3
1 Kohlenhydrate 6 12 5 0 6,5 6 6 0
2    Glukose 6 12 6 0 6 6 6 0
3 Protein 16 24 5 4 16,5 16 6 4
4 Fette / Öle 50 90 6 0 69,5 50 45 0
5 Abfallorganik 64 104 37 1 70,75 64 50,5 1
6 Abfallorganik 99 148 59 1 105,75 99 72,5 1
7 Holz 295 420 186 1 306,25 295 208,5 1
8 Bioabfall 18 26 10 1 18,75 18 11,5 1
9 Gartenabfälle 27 38 16 1 27,75 27 17,5 1
10 Klärschlamm 10 19 3 1 12,5 10 8 1
trockenes org. Material (oTS) Produkte
 
 
Ertragkoeffizienten beim Abbau: 
M RQ YCO2/oTS YH2O/oTS CO2/oTS H2O/oTS H2O/CO2
Nr. Stoffgruppe [kg/kmol] [--] [kg/kg] [kg/kg] [mol/kg] [mol/kg] [mol/mol]
1 Kohlenhydrate 164 0,92 1,61 0,66 36,6 36,6 1,00
2    Glukose 180 1,00 1,47 0,60 33,3 33,3 1,00
3 Protein 352 0,97 2,00 0,31 45,5 17,0 0,38
4 Fette / Öle 786 0,72 2,80 1,03 63,6 57,3 0,90
5 Abfallorganik 1478 0,90 1,91 0,62 43,3 34,2 0,79
6 Abfallorganik 2294 0,94 1,90 0,57 43,2 31,6 0,73
7 Holz 6.950 0,96 1,87 0,54 42,4 30,0 0,71
8 Bioabfall 416 0,96 1,90 0,50 43,3 27,6 0,64
9 Gartenabfälle 632 0,97 1,88 0,50 42,7 27,7 0,65
10 Klärschlamm 201 0,80 2,19 0,72 49,8 39,8 0,80
Y~ Y
~
Y~
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Anlage 3: Dokumentation zur Versuchsanlage Drehrohrreaktor 
 
 
 Maßstab: 1:5 Spannvorrichtung
Teil 1
Teil 2
200
    
Abbildung A1: Zusammensetzung des Laufringes aus zwei sich überlappenden Halbkreisen 
Die neuen Laufringe wurden materialsparend aus zwei Hälften hergestellt und über dem 
Mantel zu einem Kreis zusammengefügt.   
 
 
 
 
 
 
Abbildung A2: Befestigung des 
Laufringes auf dem Reaktor-
mantel 
Die Laufringe liegen form-
schlüssig auf dem Reaktor-
mantel auf. Eine axiale Bewe-
gung wird durch rechts und 
links angeschweißte Winkel-
stähle verhindert (siehe auch 
Abbildung A1). Die tangentiale 
Bewegung wird durch durch-
gesteckte Bolzen verhindert. 
längere Winkel 
zur Befestigung
des Führungsringes
160 100
M10
D12
Laufring aus Hartgewebe
Reaktormantel
80
100
Schweißverbindung
Laufrolle
60
Maßstab: 1:2
Bolzen
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Abbildung A3: Befüllseitige Reaktorlagerung und 
-führung 
An der Befüllseite sind zur horizontalen 
Führung Führungsringe aus Schichtenholz 
montiert. Am vorderen Laufrad (im Bild links 
unten) wird die Drehlage des Drehrohres 
erfasst. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung A4: Innenansicht des 
Reaktors 
Oben ist die Düsenleiste für die 
Befeuchtung montiert. Unten 
befindet sich die Düsenleiste für 
die Luftzufuhr. Am hinteren 
Reaktordeckel ist der innen 
liegende Teil der Abluft-
auskopplung (Schnorchel) zu 
erkennen. 
 
 
Lochscheibe 
Lichtschranken
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Abbildung A5: Ansicht des Reaktors von der Zuluftseite 
Die Komponenten zur Zuführung der Medien Zuluft und Wasser sind auf einem Geräte-
wagen montiert. Dieser ist über Steckverbindungen mit der Anlage gekoppelt. Beim Befüllen 
und Entleeren des Reaktors werden die Anschlüsse getrennt und der Gerätewagen entfernt. 
 
 
 
 
 
Prinzipskizze zur Abluftauskopplung 
 
Schleifring-
übertrager
Drehmomentenstütze
SchnorchelReaktor
Abfall
stehend
rotierend
 
 
 
Abbildung A6: Ansicht des Reaktors von der Abluftseite 
Die Einrichtung zur Abluftauskopplung (Schnorchel, siehe Abbildung A4) wird von einer 
federbelasteten Drehmomentstütze in vertikaler Lage gehalten. Die Überwachung der 
Position erfolgt durch Endlagenschalter, die im Falle einer Materialverklemmung ein über-
geordnetes Signal zum Abschalten der Drehrohrbewegung auslösen. Integriert in die Abluft-
auskopplung ist der Schleifringübertrager, über den die Energiezufuhr für die Begleitheizung 
und der Datenaustausch zwischen stehenden und drehenden Anlagenteilen erfolgt. 
Probenahmeöffnung 
Wasserkupplung 
Gerätewagen 
Luft-
vorwärmer 
Gaszähler 
Wasservorwärmer
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Abbildung A7: Anordnung der MSR-Technik im 
Abluftweg 
Ablufttemperatur und -zusammensetzung 
werden direkt am Austritt aus dem Drehrohr 
gemessen. Das Gasmessgerät wird vom 
Steuerrechner ferngesteuert; die Messintervalle 
werden an die Prozessdynamik angepasst. 
Unten befindet sich ein Gaskühler, der das 
wasserdampfgesättigte Messgas vor der 
Analyse trocknet. Eine Überwachungseinheit 
schaltet das Messgerät bei Kondensat-
durchbruch ab. Angefallenes Kondensat aus der 
Abluftleitung wird in dem Behälter (rechts) 
gesammelt und mengenmäßig erfasst. 
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Abbildung A8: Anordnung der Mess-, Steuer- und Regelungstechnik an der Versuchsanlage 
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Geräteliste: 
Nr.* Position Spezifikationen 
Anlagengruppe: Antriebstechnik 
1 Drehrohrantrieb 
Antriebe (2x):  
Flachgetriebemotor Combigear, KEB ANTRIEBSTECHNIK, Barntrup 
P = 1,5 kW, n = 25 1/min 
Frequenzumrichter (2x): 
Combivert D09, KEB ANTRIEBSTECHNIK, Barntrup 
P = 1,5 kW, Ausführung Einphasen-Dreiphasen 
0…10 V Stellspannung (extern, intern) 
2 
Drehrohrposition 
Drehzahl 
Drehrichtung 
Lochscheibe an einem der nicht angetriebenen Laufrollen, 
Signalerzeugung durch zwei versetzt angeordnete 
Gabellichtschranken,  
Auswertung mittels Logikschaltung (Eigenentwicklung),  
Umsetzung: 135-136:1 (Impulse pro Drehrohrumdrehung) 
Synchronisation mittels mitdrehendem Magnet und Reedkontakt 
einmal pro Drehrohrdrehung  
Anlagengruppe: Be- und Entlüftung 
3 Luftvolumen(strom) Balgengaszähler 
4 Stellklappe 24V Gleichstromantrieb, Positionsrückmeldung und Endlagenschalter (Eigenentwicklung) 
5 Abluftventilator Seitenkanalgebläse V 11 X, ORPU, Oranienburg P = 0,55 kW, max. Volumenstrom 100 m³/h 
6 Zulufttemperatur Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  Pt100, 4-Leitertechnik 
7 Luftvorwärmer 3 x 1kW Heizstäbe, Eigenbau TU Dresden 
8 Ablufttemperatur Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  Pt100, 4-Leitertechnik 
9 Abluft-zusammensetzung 
Gasanalysator INFRALYT 5000, SAXON JUNKALOR, Dessau 
CO2: 0-20 Vol.-% 
O2: 0-21 Vol.-% 
HC: 0-3.000 ppm (Kalibriert für Hexan) 
über Steuerrechner ferngesteuert 
 
Messgaskühler ECP 1000, M & C PRODUCTS, Ratingen 
Solltemperatur 5 °C 
Kondensatpumpe SR25.1, M & C PRODUCTS, Ratingen 
 
Sicherheitseinrichtung 
Kondensatfalle im Trockengasweg mit elektronischer Überwachung 
und Abschaltung (Eigenentwicklung)  
10 Abluftfeuchte keine Onlinemessung aus Kondensatmenge, Volumenstrom und Temperatur berechnet 
11 Kondensatmenge im Kondensatbehälter 
Füllstandsüberwachung mit Schwimmschalter, 
manuelle Entleerung  
12 Kondensatfalle untere Temperatur 
Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  
Pt100, 4-Leitertechnik 
Fortsetzung auf der nächsten Seite 
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13 pH-Wert im Kondensat 
Sensor: BlueLine 26pH, SCHOTT, Mainz 
Einstabmesskette, pH-Wert: 0…14  
Auswertung: pH 531, WTW, Weilheim 
analoges Ausgangssignal 
14 Kondensatfalle obere Temperatur 
Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  
Pt100, 4-Leitertechnik 
Anlagengruppe: Befeuchtung 
15 Durchfluss Turbinenradzähler, RS-COMPONENTS, Mörfelden-Walldorf  0,25-6,5 l/min, elektronischer Abgriff, Impulsausgang  
16 Wassertemperatur Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  Pt100, 4-Leitertechnik 
17 Wasservorwärmer Durchlauferhitzer MD3, CLAGE, Lüneburg druckfeste Ausführung, P = 3,5 kW 
18 Stellventil Proportionalventil 6023, BÜRKERT, Künzelsau 2/2-Wege, in Ruhestellung geschlossen 
19 Wasserkupplung Übertragung der Flüssigkeit zur Befeuchtung auf den drehenden Reaktor (Eigenentwicklung) 
Anlagengruppe: Drehrohrmantel und aktive Isolation 
20 Begleitheizung Heizband 40 W/m, RS-COMPONENTS, Mörfelden-Walldorf P = 1.920 W   
21 Manteltemperatur Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  Pt100, 4-Leitertechnik 
22 Temperatur- überwachung  
Bimetallschalter, RS-COMPONENTS, Mörfelden-Walldorf  
Hysterese: Öffnung 90°C, Schließung 75°C 
23 "Innentemperatur" (wandnah) 
Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  
Pt100, 4-Leitertechnik 
24 Schleifringübertrager 
LP160, STEMMANN-TECHNIK, Schüttorf 
2x Heizung (230V AC), 1x Stromversorgung Datenlogger (24V DC) 
und 3x Datenleitung 
25 Zusatzheizung im Abluftweg 
Heizband 40 W/m, RS-COMPONENTS, Mörfelden-Walldorf 
P = 80 W   
Anlagengruppe: Umluft 
26 Umluftventilator Radialventilator R110, HÜRNER-FUNKEN, Mücke-Atzenhain P = 0,12 kW, max. Volumenstrom 450 m³/h 
27 Umluftkühler Luft-Wasser-Wärmetauscher (Eigenentwicklung) 
28 Umlufttemperatur Widerstandsthermometer, ELECTROTHERM, Geraberg  Pt100, 4-Leitertechnik 
29 pH-Wert im Kondensat wie Position 13 
30 Stellklappe wie Position 4 
31 
32 
33 
Handklappe Regelklappe mit Drehrad (12 Umdrehungen) 
33 Zuluft-zusammensetzung wie Position 9 
*  Die Nummerierung entspricht den Nummern in den RI-Fließbildern (siehe Abbildung 4.3) 
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Anlage 4: Thermodynamische Untersuchungen zum Drehrohrreaktor 
 
Die nachfolgend dargestellte theoretische und experimentelle Untersuchungen dienen zur   
• Bestimmung der Wärmekapazität des Reaktors und  
• Bestimmung des Wärmedurchgangskoeffizienten zur Steuerung der 
Begleitheizung.  
 
a) Aufbau des Reaktors 
Die Abbildung A9 zeigt eine Schnittdarstellung des Drehrohrreaktors. Die Abmessungen, 
Massen und Wärmekapazitäten der Bauteile sind in der Tabelle A1 angegeben. 
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Abbildung A9: Schnittdarstellung des Drehrohrreaktors 
 
Bauteil Di Da s l ρ m c C C'
[m] [m] [cm] [m] [kg/m³] [kg] [kJ/(kg K)] [kJ/K] [kJ/K]
Stahlmantel 1,20  -- 1,0 2,92 7.800 859 0,46 395,0 395,0
Flansch vorn 1,20 1,36 0,8  -- 7.800 20 0,46 9,2 9,2
Deckel vorn gemessen 60 0,46 27,6 27,6
Flansch hinten 1,00 1,46 0,8  -- 7.800 55 0,46 25,5 25,5
Deckel hinten  -- 1,20 0,8 7.800 71 0,46 32,5 32,5
Summe Stahlteile 1.065 0,46 489,8 489,8
Laufringe 1,22 1,43  -- 0,20 1.350 118 1,00 118,0 59,0
Führungsringe 1,22 1,55  -- 0,04 600 17 1,00 17,2 8,6
Mantel-Isol. 1,25 1,41  -- 2,68 50 45 0,66 29,6 14,8
Deckel-Isolierung (2x)  -- 1,36 10  -- 40 12 1,38 16,0 8,0
Summe Aufbauten 192 180,8 90,4
Summe: 580,2  
Tabelle A1: Abmessungen, Massen und Wärmekapazitäten der Bauteile 
 
eff 
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b) Bestimmung der Wärmekapazität 
 
Wie aus Tabelle A1 hervorgeht, haben die Aufbauten, also die Isolation und vor allem die 
Laufringe des Reaktors, eine nicht vernachlässigbare Masse bzw. Wärmekapazität. Bei der 
Berechnung der Erwärmung und Abkühlung des Gesamtapparates ist zu beachten, dass die 
Aufbauten eine niedrigere Durchschnittstemperatur besitzen als die Stahlteile. Zur Bestim-
mung der effektiven Wärmekapazität des Gesamtapparates ist die Wärmekapazität der Auf-
bauten nur zu einem bestimmten Anteil zu berücksichtigen. Im stationären Zustand der 
Wärmeleitung kann die gespeicherte Wärme mit Hilfe der Durchschnittstemperatur zwischen 
Wandinnen- und Wandaußentemperatur bestimmt werden. Vereinfachend wird angenom-
men, dass die Durchschnittstemperaturdifferenz zur Umgebung die Hälfte jener zwischen 
dem Reaktorinneren und der Umgebung ist. In diesem Fall gehen die Wärmekapazitäten der 
Aufbauten mit dem Faktor 0,5 in die Gesamtwärmekapazität ein: 
Aufbaueff,Aufbau C5,0C ⋅=   
In der Realität liegt dieser Wert höher, da die Wandaußentemperatur höher ist als die 
Bezugstemperatur ( Umgϑ ). Die zu berücksichtigende Wärmekapazität ist:  
K
kJ600≈=+=+=
K
kJ580
K
kJ)90490(CCC eff,AufbauStahlrohrR  
 
 
c) Experimentelle Bestimmung des Wärmedurchganges 
 
Zur Bestimmung des Wärmedurchgangskoeffizienten wurde der Reaktor ohne Befüllung wie 
für einen echten Versuchsbetrieb zusammengebaut und mit Hilfe der Begleitheizung 4 
Stunden lang um ca. 27 K erwärmt. Nach Abschaltung der Heizung wurde der 
Abkühlvorgang untersucht. Die Abbildung A10 zeigt den Temperaturverlauf des Aufheiz- und 
Abkühlvorganges. Dargestellt sind die Temperaturen die mit den beiden 
Widerstandsthermometern auf dem Stahlmantel außen gemessen wurden (TA1, TA2) und 
die Temperaturwerte, die mit den in den Reaktor hineinragenden Sensoren (T1-T8, T5 
abgeklemmt) aufgenommen wurden. Bei diesen Werten ist zu beachten, dass die Sensoren 
(Pt100) durch 10 mm starke Teflonscheiben von dem Stahlmantel getrennt waren, um die 
Wandeinflüsse geringer zu halten.  
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Abbildung A10: Temperaturverlauf beim Heizversuch 
 
Die Wärmebilanz beim Abkühlen lautet (keine Belüftung, keine Heizung): 
)()Ak(
dt
)(d
C UmgR
Umg
R ϑ−ϑ⋅⋅−=
ϑ−ϑ
⋅  
Umgeformt gilt: 
)(
C
)Ak(
dt
)(d
0 Umg
R
RUmg ϑ−ϑ
⋅
+
ϑ−ϑ
=   
Die Lösung der Differentialgleichung lautet: 
tR/t
Umg0tUmg e)(
−
= ⋅ϑ−ϑ=ϑ−ϑ  
mit 
R
R
R C
)Ak(
t
1 ⋅
=   
 
In der Abbildung A11 sind für 10 Stunden des Abkühlvorganges Verläufe von 
Differenztemperaturen dargestellt. Diese wurden als Differenz aus den arithmetischen 
Mittelwerten der "Innentemperaturen" (T1-T8) bzw. der Manteltemperaturen (TA1, TA2) und 
der Umgebungstemperatur ( C14Umg °=ϑ ) gebildet. Aus den Gleichungen der exponentiellen 
Trendlinien der beiden Kurvenverläufe können die folgenden Werte abgelesen werden: 
 für die Differenz zur "Innentemperatur"   
h
1068,0
t
1
R
=  
 für die Differenz zur Manteltemperatur 
h
1059,0
t
1
R
=    
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Daraus lassen sich die folgenden Wärmedurchgangswerte bestimmt werden: 
K
W33,11
s
h
3600
1
h
1068,0
K
kJ600
t
1C)Ak(
R
RR =⋅⋅=⋅=⋅  
K
W83,9
s
h
3600
1
h
1059,0
K
kJ600
t
1C)Ak(
R
RR =⋅⋅=⋅=⋅   
 
Für die Parametrierung zur Steuerung der Heizleistung zur Wärmeverlustkompensation 
wurde ein integraler Wärmedurchgang von 
K
W10=⋅ R)Ak(  
festgelegt.  
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Abbildung A11: Temperaturverlauf beim Abkühlvorgang 
 
Der Wärmedurchgangskoeffizient bezogen auf die innere Oberfläche ist: 
m²K
W0,74=⋅=
i,R
R
i,R A
)Ak(k  
mit einer Oberfläche des Reaktors ohne Aufbauten (Isolierung, Laufringe)  
²m5,134/²D2LDA i,R =π⋅⋅+⋅π⋅=  
mit  m22,1D =  und  m92,2L =   
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Anlage 5: Bilddokumentation der experimentellen Untersuchungen 
 
Bilddokumentation zur Versuchsdurchführung 
a) Befüllung 
 
 
 
 
 
 
Abbildung A12: Befüllung der 
Anlage (1) 
Der 2 m³ Absetzcontainer wird 
mit einer Kranwaage gewogen 
und auf die Befülleinrichtung 
gesetzt. Der Container wird durch 
zwei Bolzen fixiert und gekippt. 
Das Drehrohr wird an der 
hinteren Seite (rechts) 
zusammen mit dem Gestell um 
ca. 10° abgesenkt. Es kann auch 
in dieser Lage gedreht werden. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung A13: Befüllung der 
Anlage (2) 
Das Material rutscht auf das 
Transportband und wird in das 
Drehrohr gefördert. Die Befüllung 
von 500 - 1.000 kg Material 
dauert etwa eine Stunde. Nur 
große Störstoffe werden 
aussortiert. 
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Abbildung A14: Befüllung der Anlage 
(3) 
Das Transportband fördert das 
Material in das Drehrohr. Das 
Band wird immer weiter aus dem 
Drehrohr gezogen, bis das 
gesamte Material eingefüllt ist. Mit 
dieser Methode lassen sich Füll-
grade bis 70% realisieren. 
 
 
b) Versuchsbetrieb 
 
 
 
 
Abbildung A15: Blick ins Drehrohr während 
eines Versuches 
Diese Aufnahme wurde mit einer Kamera 
aufgenommen, mit der der Reaktorzustand 
während des Versuches untersucht werden 
kann. Die Kamera wird durch die Probe-
nahmeöffnung in den Reaktor geführt. Gut 
erkennbar ist die waagerechte Fläche des 
Haufwerks. 
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c) Entleerung 
 
 
 
Abbildung A16: Entleerung 
der Anlage im 
diskontinuierlichen Betrieb 
Das Drehroh wird an der 
hinteren Seite (rechts) 
zusammen mit dem 
Gestell hochgehoben und 
fixiert. Durch langsames 
Drehen wandert das 
Material aus dem Drehrohr 
und fällt in den davor 
positionierten Container. 
Die Entleerung dauert 
etwa 15 Minuten, manuelle 
Arbeit ist dabei nicht. 
erforderlich 
 
   
 
 
 
 
Abbildung A17: Teilentleerung der Anlage im 
halbkontinuierlichen Betrieb 
Beim partiellen Materialwechsel wird nur ein Teil des vorderen Deckels geöffnet. Zur 
manuellen Materialentnahme wird das Drehrohr so gedreht, dass axial die Hälfte des 
Materials herausgezogen werden kann (unten links). 
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d) Reaktorzustand nach dem Versuch 
 
   
Abbildung A18: Reaktorzustand nach Orientierungsversuch mit strukturarmem Bioabfall  
Um den Betrieb von Rottetrommeln in der Kompostierung zu untersuchen, wurden während 
den Orientierungsversuchen zwei Chargen mit strukturarmen, feuchten Bioabfällen im Dreh-
rohr behandelt (Versuche I/1-I/2). Das Material wurde gut getrocknet und durch den Eintrag 
mechanischer Energie stark aufgefasert. Die Abluftauskopplung war mit feinen Fasern 
zugesetzt (links). An der Mantelfläche ist eine angepresste weiche, 1-2 cm dicke Schicht zu 
erkennen. Die Ecken zwischen Stirn- und Mantelfläche waren mit diesem Material ausgefüllt. 
Nach dem Versuch musste diese unangenehm riechende, angepresste Materialschicht von 
der Mantelfläche entfernt werden (links). Die Belüftungs- und Befeuchtungsrohre waren 
ebenfalls zugesetzt und mussten gereinigt werden. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung A19: 
Reaktorzustand nach 
Versuch mit Restabfall  
Nach einem Versuch mit 
Restabfällen ist die 
Mantelfläche sauber, die 
Abluftauskopplung ist frei 
geblieben. 
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Anlage 6: Versuchsergebnisse 
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Abbildung A20: Prozessverlauf Versuch I/6 
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Abbildung A21: Prozessverlauf Versuch I/7 
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Abbildung A22: Prozessverlauf Versuch I/9 
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Abbildung A23: Prozessverlauf Versuch I/13 
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Anlage 7: Prozessmodellierung 
 
 
Abbildung A24: Screenshot des Gesamtmodells (SIMULINK) 
Modellbereich 
im Handbetrieb 
PROZESSMODELL
FÜHRUNGS-
KOMPONENTE
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Ergebnisse der Erprobungsrechnungen 
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Abbildung A25: Modellierter Prozessverlauf E/1 
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Abbildung A26: Modellierter Prozessverlauf E/2 
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Abbildung A27: Modellierter Prozessverlauf E/3 
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Abbildung A28: Modellierter Prozessverlauf E/4 
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Abbildung A29: Modellierter Prozessverlauf E/5 
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Abbildung A30: Modellierter Prozessverlauf E/6 
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Abbildung A31: Modellierter Prozessverlauf E/7 
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Abbildung A32: Modellierter Prozessverlauf E/8 
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Anlage 8: Erprobung der Steuerungslösung 
 
Erprobung am Modell: 
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Abbildung A33: Modellierter Prozessverlauf S/1 
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Abbildung A34: Modellierter Prozessverlauf S/2 
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Abbildung A35: Modellierter Prozessverlauf S/3 
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Abbildung A36: Modellierter Prozessverlauf S/4 
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Erprobung mit Prozessdaten: 
 
 
Abbildung A37: Screenshot des Gesamtmodells im offline Betrieb (SIMULINK) 
Einlesen von 
Versuchsdaten 
offener 
"Regelkreis"! 
